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Résumé
Les procédés de gazéiﬁcation de bois à lits ﬁxes étagés sont adaptés à la produc-
tion d’électricité de petites puissances. Dans ces procédés, la pyrolyse est opérée dans
un réacteur continu à lit ﬁxe descendant. La particularité de ce type de réacteur est
son fonctionnement autothermique. L’énergie nécessaire au chauﬀage, au séchage et
à la pyrolyse est apportée par la combustion partielle du bois : on parle de "pyrolyse
oxydante". L’injection d’air par le haut du réacteur provoque la propagation d’une
zone d’oxydation dans le milieu poreux à contre-courant des écoulements des solides
et des gaz.
Les travaux présentés dans ce manuscrit visent une meilleure description de cette
étape du procédé. Le problème posé est de type multi-échelles. Ainsi, nous avons
préalablement mené une étude à l’échelle de la particule isolée avant de s’intéresser
au comportement global du lit ﬁxe.
A l’échelle de la particule, nous avons quantiﬁé l’eﬀet de l’oxygène et de la taille
des particules sur la cinétique de la pyrolyse oxydante. Cette étude nous a guidés
pour la mise en place d’un modèle cinétique de cette transformation.
A l’échelle du lit ﬁxe, la propagation de la zone d’oxydation a été caractérisée par
des approches expérimentale et numérique, oﬀrant ainsi une meilleure connaissance
de cette étape du procédé étagé.
Mots-clés : Gazéiﬁcation étagée, pyrolyse oxydante, multi-échelle, solides di-
visés, analyse thermogravimétrique, lit ﬁxe, biomasse, modélisation multi-physique,
milieu continu, modèle cinétique.
v
Abstract
Wood Multi-staged gasiﬁcation in a ﬁxed bed reactor is suitable for small-scale
electricity generation. In these processes, the pyrolysis is performed in a continuous
downward ﬁxed bed reactor. The main feature of this reactor is the autothermal
operation. Energy for heating, drying and pyrolysis is supplied by partial combustion
of wood, known as “oxidative pyrolysis”. The air introduced from the top of the
reactor induces a combustion front that propagates countercurrent with the solids
and gazes ﬂows.
The work presented in this document aimed to achieve a better description of this
process. A multi-scale approach was considered. Therefore, we have ﬁrstly studied
the behavior of an isolated particle before focusing on the overall ﬁxed bed.
At the particle scale, we have quantiﬁed the eﬀect of oxygen and of particle size
on the oxidative pyrolysis kinetics. This led us to the setup of a kinetic model for
this transformation.
At the ﬁxed bed scale, the propagation of the combustion front was studied
considering the experimental and numerical approaches, which provides a better
understanding of this step of the wood staged gasiﬁers.
Keywords : Multi-stage gasiﬁcation, oxidative pyrolysis, multi-scale, particu-
late solids, thermo-gravimetric analysis, ﬁxed bed, biomass, multi-physics modelling,
continuous medium, kinetic model.
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Introduction générale
L’
histoire de l’humanité et celle de la conquête de l’énergie sont insépa-
rables. Le milieu du XIXème siècle voit l’avènement et le développe-
ment de la civilisation industrielle grâce à l’utilisation de machines et
à l’exploitation de nouvelles énergies. Au cours du XXème siècle et jusqu’à notre
époque, la consommation d’énergie, sous des formes multiples, augmente inexorable-
ment, de manière exponentielle, pour répondre à nos besoins. Cette consommation
est possible grâce à l’utilisation massive des combustibles dits fossiles, essentielle-
ment le charbon, le pétrole et le gaz naturel.
Nous savons maintenant que l’activité humaine à travers la consommation des
combustibles fossiles et le rejet des Gaz à Eﬀet de Serre (GES) dans l’atmosphère,
serait le premier responsable du réchauﬀement climatique. Les températures pour-
raient être de 0.3oC à 4.8oC supérieures entre 2081 et 2100 (par rapport à la période
1986 − 2005). Depuis des décennies, les scientiﬁques mettent en garde contre les
conséquences dramatiques sur le climat. En septembre 2013, le Groupe Intergou-
vernemental d’Experts sur l’Évolution du Climat (GIEC 1) a rendu son rapport
sur les changements climatiques, à Stockholm en Suède. Il prévoit, comme dans les
anciens rapports, une augmentation des températures et du niveau des eaux, et une
multiplication des événements météorologiques extrêmes. Ainsi, selon les experts, les
épisodes de fortes chaleurs devraient être plus intenses et plus fréquents. Le réchauf-
fement climatique global entraîne de nombreuses conséquences qu’il est diﬃcile de
maîtriser ; on parle aussi de "l’immigration climatique".
La conscience humaine doit être à la hauteur pour faire face au réchauﬀement
climatique. Depuis la seconde moitié du XXème siècle, la problématique du chan-
gement climatique oriente de façon de plus en plus forte les choix politiques et
stratégiques. L’objectif de réduction des GES se trouve donc décliné à plusieurs ni-
veaux aﬁn de permettre la mise en place de plans d’action. Parmi eux, à l’échelle
internationale on cite la conférence de Stockholm (1972), la conférence de
Rio (1992) et le protocole de Kyoto (1997). À l’échelle de l’union européenne on
cite le paquet climat-énergie (2008, révisé en 2014).
Cette année (2015) la France s’engage pour le climat, elle reçoit la 21ème confé-
rence des parties (COP − 21) ou Paris 2015. Elle doit aboutir à un nouvel accord
1. Le groupe d’experts intergouvernemental sur l’évolution du climat (GIEC) est un organisme
intergouvernemental. Il a pour mission d’évaluer les risques liés au réchauﬀement climatique d’ori-
gine humaine, de cerner plus précisément les conséquences possibles de ce changement et d’envisager
d’éventuelles stratégies d’adaptation et d’atténuation. cite web : www.ipcc.ch
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international sur le climat, applicable à tous les pays, dans l’objectif de mainte-
nir le réchauﬀement mondial en deçà de 2oC à l’horizon 2100, en impulsant et en
accélérant la transition vers des sociétés et des économies sobres en carbone.
L’énergie est la cible de la majorité des actions et le développement des énergies
renouvelables devient de plus en plus un enjeu primordial. Parmi eux, la biomasse
constitue une source d’énergie prometteuse. Elle est le socle principal pour atteindre
les objectifs liés à l’augmentation de la part des énergies renouvelables. Elle repré-
sente 70% de l’énergie renouvelable de l’Union Européenne, et elle restera la plus im-
portante source d’énergie renouvelable dans les prochaines années selon les études de
la Commission Européenne. La biomasse peut être convertie sous diﬀérentes formes :
– électricité/chaleur ;
– carburant pour le transport ;
– bio-produits.
En ce qui concerne les biomasses lignocellulosiques, leur valorisation à travers les
procédés de gazéiﬁcation est l’une des plus prometteuse à l’heure actuelle.
Les réacteurs à lit ﬁxe sont appropriés pour des installations décentralisées de
petite puissance, inférieure à 5 MWth. Ils constituent par ailleurs une véritable op-
portunité pour répondre à un enjeu majeur de développement pour les pays du Sud.
Le travail réalisé dans cette thèse concerne une technologie de gazéiﬁcation particu-
lière, dite à lits ﬁxes étagés. Dans ce type de procédés, les étapes de pyrolyse
de la biomasse, oxydation/craquage des matières volatiles et gazéiﬁcation du char
ont lieu dans trois zones et deux réacteurs distincts.
La pyrolyse joue un rôle essentiel dans la maîtrise et l’optimisation du procédé car
elle produit le char et les matière volatiles qui réagissent par la suite pour produire
le gaz de synthèse. L’énergie nécessaire à l’étape de pyrolyse est produite par une
zone d’oxydation créée au sein du lit par introduction d’une faible quantité d’air.
Cela permet une autonomie du processus en terme d’énergie. On parle de "pyrolyse
oxydante".
Les travaux menés dans le cadre de cette thèse ont porté sur l’étude de la pyrolyse
oxydante du bois en lit ﬁxe.
L’enjeu industriel de ces travaux est l’amélioration des performances et du fonc-
tionnement/pilotage de ce réacteur aﬁn d’optimiser le procédé de gazéiﬁcation étagée
au regard de la qualité du gaz de synthèse et de la souplesse vis-à-vis des propriétés
de la biomasse entrante. Il s’agit de bien appréhender l’inﬂuence des paramètres sur
le fonctionnement du procédé et la qualité des produits qui en sont issus, susceptibles
d’avoir un impact direct sur l’ensemble du procédé de gazéiﬁcation étagée.
L’enjeu scientiﬁque principal de notre étude est la compréhension et la descrip-
tion de l’étape de pyrolyse oxydante en lit ﬁxe avec une attention particulière sur le
comportement de la zone d’oxydation au sein du lit ﬁxe et sa propagation dans le
milieu poreux réactif.
Les travaux menés dans le cadre de cette thèse sont présentés en quatre chapitres :
- Le chapitre 1 présente le contexte et les enjeux de l’étude de la pyrolyse
oxydante en lit ﬁxe. L’intérêt des biomasses lignocellulosiques est d’abord pré-
senté. Les diﬀérentes voies de conversion thermochimique de la biomasse sont
ensuite abordées, en particulier la pyrolyse oxydante. Puis, l’approche d’étude
multi-échelle est présentée : elle consiste à combiner les diﬀérents phénomènes
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qui interviennent à l’échelle moléculaire, à l’échelle de la particule et à l’échelle
du lit pour décrire le processus global. Et enﬁn le positionnement et les objec-
tifs de la thèse sont détaillés.
- Le chapitre 2 présente l’étude expérimentale de la pyrolyse oxydante d’une
particule de bois. Tout d’abord, une étude bibliographique des modèles ciné-
tique ’intrinsèque’ de la pyrolyse oxydante est présentée. Puis, à l’échelle de la
particule, les diﬀérents régimes thermiques, les phénomènes physiques et chi-
miques qui peuvent interagir et les réactions hétérogènes gaz-particule solide
sont décrits. Ensuite, les deux dispositifs expérimentaux qui ont permis l’étude
à l’échelle de la particule sont présentés (CIRAD et Mines-Albi). Finalement,
les résultats expérimentaux décrits permettent de mettre en évidence l’eﬀet de
l’oxygène et de la granulométrie sur le comportement thermochimique d’une
particule en pyrolyse oxydante. Une confrontation des résultats expérimentaux
avec les modèles cinétiques de la littérature est également présentée et discutée
en ﬁn de chapitre.
- Le chapitre 3 est consacré à l’étude expérimentale de la pyrolyse oxydante
du bois en lit ﬁxe. Dans un premier temps, nous présentons une synthèse bi-
bliographique sur le smouldering et la combustion à contre-courant qui, nous
le verrons, présentent plusieurs similitudes avec notre étude. Le réacteur et
l’adaptation du dispositif mis au point pour nos essais sont ensuite décrits.
Finalement, les résultats en mode ’batch’ et ’continu’ sont présentés et notam-
ment l’inﬂuence des conditions opératoires. L’inﬂuence des pertes de chaleur
à la paroi a également été étudiée.
- Le chapitre 4 est dédié au développement d’un modèle numérique 1D ins-
tationnaire pour la modélisation de la pyrolyse oxydante en lit ﬁxe. Dans
un premier temps, une partie bibliographique sera présentée sur les diﬀérents
modes de transferts thermiques qui interviennent. Puis le modèle cinétique est
déﬁni, à partir des résultats du chapitre 2 ; les gradients à l’intérieur des par-
ticules sont négligés. Ensuite, les hypothèses du modèle et la mise en équation
sont présentées. Enﬁn, les résultats du modèle pour les deux modes de fonc-
tionnement ’batch’ et ’continu’, sont comparés aux résultats expérimentaux
présentés dans le chapitre 3, puis discutés.
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Chapitre 1
Contexte et enjeux
1 La conversion de la biomasse
Pourquoi choisit-on la biomasse et comment peut-on la convertir en
biocarburants ?
Au cours de ces dernières années, l’intérêt mondial vis à vis de la biomasse en
tant que source d’énergie n’a cessé de croitre. Tout d’abord, les développements
technologiques ont permis une conversion de la biomasse à moindre coût et avec
une eﬃcacité plus élevée qu’auparavant. De plus, la production des gaz à eﬀet de
serre, en particulier le dioxyde de carbone CO2, est devenue une préoccupation et
un enjeu majeur dans beaucoup de pays. La production de l’énergie à partir de la
biomasse peut être considérée comme neutre en terme d’émission de carbone car la
quantité de CO2 émis correspond environ à celle de CO2 absorbé par les plantes au
cours de leur croissance. A noter que ce bilan carbone est neutre sous réserve que
la biomasse soit gérée durablement, en particulier pour la biomasse forestière. Pour
des raisons environnementales et économiques, il convient d’optimiser les processus
de préparation et rechercher des sources de biomasse aussi proche que possible des
installations de conversion. La biomasse est l’une des rares sources d’énergies re-
nouvelables qui peut être stockée, et par conséquent ne souﬀre pas d’intermittence,
contrairement aux énergies éolienne et solaire.
Selon le ministère de l’écologie, du développement durable et de l’énergie fran-
çais, la biomasse (hors biocarburants) constitue de loin la première source d’énergie
renouvelable produite en France. Elle constitue environ 46% de la part des énergies
renouvelables, devant l’énergie hydraulique, les biocarburants et l’éolien comme le
montre la ﬁgure 1.1. Si on y ajoute les biocarburants (11 %), les déchets, les bio-
gaz ou les résidus agricoles, la biomasse est à l’origine de plus de 66 % de l’énergie
produite à partir de sources renouvelables. La valorisation énergétique de la bio-
masse doit permettre à la France de contribuer de manière signiﬁcative à l’objectif
qu’elle s’est ﬁxé en matière de développement des énergies renouvelables, à savoir
une augmentation de la production d’énergie renouvelable de 20 millions de tonnes
équivalent pétrole (Mtep) à l’horizon 2020 pour atteindre une part d’au moins 20 %
d’énergies renouvelables de la consommation ﬁnale d’énergie.
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Figure 1.1 : Mix énergétique et production d’énergie renouvelable en France en 2011 (en
énergie primaire). Source : service statistique du ministère du développement
durable SOeS
Les biocarburants de première génération, produits à partir de cultures desti-
nées traditionnellement à l’alimentation, peuvent oﬀrir un meilleur bilan carbone et
une certaine indépendance énergétique par rapport aux combustibles fossiles tradi-
tionnels. Mais des inquiétudes subsistent quant à l’approvisionnement en matières
premières, et notamment l’impact qu’il peut avoir sur la biodiversité, l’utilisation des
terres, la concurrence avec les cultures vivrières et les prix des produits alimentaires
provenant de l’agriculture, ainsi que les questions socio-économiques. La production
des biocarburants de première génération est commerciale aujourd’hui, avec près de
50 millions de litres produits annuellement [10]. En revanche, Les biocarburants de
seconde génération issus des matières premières lignocellulosiques surmontent les
problèmes liés à la disponibilité des matières premières en permettant l’utilisation
d’une variété beaucoup plus large de sources de biomasse, comme la paille et les
résidus agricoles. À l’heure actuelle, la production de biocarburants de seconde gé-
nération n’est pas commerciale en raison d’obstacles technologiques qui nécessitent
des investigations en R et D.
Les biocarburants de seconde génération sont essentiellement produits par le biais
de deux voies de conversion, dites biochimique et thermochimique, ayant chacune
ses propres technologies, ses avantages et ses inconvénients. La voie biochimique
permet la transformation enzymatique de la cellulose et l’hémicellulose en sucres
qui produisent essentiellement de l’éthanol par fermentation. La voie thermochi-
mique permet la transformation de la biomasse solide en combustibles gazeux ou
liquides, qui sont soit utilisés directement pour la production de chaleur et d’élec-
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tricité, soit convertis en biocarburants liquides. Au-delà des voies biochimique et
thermochimique, d’autres pistes, plus exploratoires, de production de biocarburants
de seconde génération sont étudiées.
Les principaux types de procédés de la voie thermochimique sont :
• La pyrolyse : c’est la dégradation thermique de la biomasse sous atmosphère
inerte, dans une plage de température comprise entre 300 et 600oC. Des ma-
tières volatiles et un résidu poreux (le charbon) sont ainsi produits. Le charbon
est composé majoritairement de carbone ﬁxe, tandis que les matières volatiles
regroupent des gaz incondensables et des gaz condensables (vapeur d’eau et
goudrons). Les conditions opératoires, telles que la vitesse de chauﬀe, la tem-
pérature ﬁnale, la pression, la taille des particules et le temps de séjour, jouent
un rôle important sur la composition des produits de la pyrolyse. La vitesse de
chauﬀe est le paramètre le plus inﬂuent en ce qui concerne la composition des
produits de pyrolyse. La pyrolyse lente produit principalement du charbon, en
revanche la pyrolyse rapide produit majoritairement des goudrons.
• La gazéiﬁcation : c’est une réaction qui permet de transformer la biomasse
en un gaz combustible essentiellement formé d’hydrogène H2, de monoxyde
de carbone CO et d’une faible quantité d’hydrocarbures légers. Le procédé de
gazéiﬁcation met en jeu un ensemble de transformations thermochimiques :
le séchage et la pyrolyse de la biomasse, l’oxydation des matières volatiles,
le craquage des goudrons, et la gazéiﬁcation proprement dite du charbon. À
noter que la gazéiﬁcation ne constitue qu’une étape du procédé. Les matières
volatiles produites lors de la phase de pyrolyse sont oxydées grâce à un apport
d’oxygène générant ainsi la majeure partie de l’énergie nécessaire au procédé
de gazéiﬁcation, une autre partie de l’énergie est apportée par l’oxydation du
charbon. Cette combustion crée une zone de hautes températures, supérieures
à 1000oC, dans laquelle les goudrons tirées de la pyrolyse sont convertis en
gaz permanents par craquage thermique. La vapeur d’eau et le dioxyde de
carbone CO2 issus de la combustion réagissent avec le carbone du charbon
pour produire leH2 et le CO. Ce mélange gazeux a un faible pouvoir caloriﬁque
car il est dilué par l’azote de l’air introduit, en plus il contient des quantité de
goudrons non désirables. Aﬁn de permettre sa valorisation dans un moteur à
combustion interne, ce gaz brut doit être épuré et puriﬁé. Le gaz produit est
appelé, alors, gaz de synthèse ou syngaz.
• La combustion : c’est l’oxydation complète de la biomasse. La chaleur pro-
duite peut être valorisée par le chauﬀage domestique et collectif ou bien par
la production d’électricité dans un cycle de Rankine.
• La liquéfaction : c’est la conversion directe de la biomasse en phase liquide
à des basses températures autour de 300oC, sous hautes pressions de l’ordre
de 200 bars et en présence de catalyseurs. Cette méthode permet d’atteindre
une meilleure eﬃcacité du processus et une bonne qualité du liquide produit.
L’objectif principal de ces procédés est d’obtenir un liquide à haute valeur
énergétique (jusqu’à 35 MJ/kg) et peu oxygéné, donc plus stable.
1. LA CONVERSION DE LA BIOMASSE 7
CHAPITRE 1. CONTEXTE ET ENJEUX
2 La pyrolyse oxydante en lit ﬁxe
Conﬁguration co- et contre-courant
On distingue trois principaux types de réacteurs pour la voie thermochimique :
les réacteurs à lit ﬁxe, à lit ﬂuidisé et à lit entraîné. Le choix d’un type de réacteur
est guidé par diﬀérents paramètres tels que la taille de l’installation, le combustible
utilisé, l’usage des produits ou la maturité des technologies. Les réacteurs à lit ﬁxe
sont appropriés pour des installations décentralisées de petite puissance -moins de
5 MWth- situées à côté des sites de production de la biomasse qui alimente le réac-
teur, comme les déchets des industries de fabrication de bois ou encore les déchets
agricoles. En outre, les réacteurs à lit ﬁxe utilisent des tailles de particule relative-
ment élevées (0.5 − 5 cm) par rapport aux réacteurs à lit ﬂuidisés (0.1 − 0.6 mm)
ou à lit entraîné (0.01− 0.03 mm) [9], ce qui permet de réduire les coûts de broyage
et de préparation de la biomasse.
Les procédés à lit ﬁxe sont en général de construction simple et robuste. Dans
ces procédés, un lit dense au sein du réacteur se déplace verticalement. On distingue
deux conﬁgurations, à contre-courant et à co-courant, selon le sens de circulation du
gaz réactif (l’air) par rapport au sens d’alimentation en biomasse, comme le montre
la ﬁgure 1.2.
Séchage 
Pyrolyse 
Réduction 
Oxydation 
Biomasse 
Air 
Séchage 
Pyrolyse 
Oxydation 
Réduction 
Biomasse 
+ 
Air 
Syngaz 
Figure 1.2 : Les réacteurs de gazéiﬁcation à lit ﬁxe continu : contre-courant (à gauche)
et co-courant (à droite).
Les réacteurs à contre-courant se caractérisent par des rendements thermiques
élevés et acceptent des variations de tailles des particules et des teneurs en humidité
élevées. Cependant, une grande quantité de goudrons est produite, entre 10 000 et
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150 000 mg.Nm−3 [11], ce qui implique un post-traitement du gaz de synthèse avant
valorisation.
Dans les réacteurs à co-courant, les mêmes zones peuvent être distinguées, mais
dans un ordre diﬀérent. L’avantage principal de cette technologie reste la production
d’un gaz à faible teneur en goudrons, entre 10 et 6 000mg.Nm−3 [11]. Des biomasses
avec des particules uniformes et des faibles teneurs en humidité sont toutefois né-
cessaires pour ce type de réacteurs.
Un autre principe de procédés, dérivé de la conﬁguration à co-courant, est conçu
pour permettre une conduite optimale des étapes principales et permettre la produc-
tion d’un gaz de synthèse très peu chargé en goudrons : c’est la gazéiﬁcation étagée.
Dans les procédés étagés, les deux étapes principales de pyrolyse et de gazéiﬁcation
sont réalisées dans deux réacteurs physiquement séparés. Le réacteur NOTAR R©
(300 kWe et 600 kWth ) développé par XyloWatt (ﬁgure 1.3) constitue un exemple
de réacteur étagé.
Figure 1.3 : Réacteur NOTAR R© de gazéiﬁcation à lit ﬁxe étagé développé par Xylowatt.
Dans l’étape de pyrolyse, une température de 400 à 500oC est atteinte soit par
chauﬀage externe (indirect) à travers les parois du réacteur, soit par chauﬀage interne
(direct, par convection).
De nombreuses études de pyrolyse en lit ﬁxe par chauﬀage externe ont été réali-
sées. Le chauﬀage est assuré par la paroi du réacteur et se propage par conduction
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dans le lit. Lorsque le chauﬀage s’eﬀectue radialement, les transferts thermiques
(conduction) limitent les performances de cette technique en particulier lorsque la
puissance de l’installation est importante. À l’échelle du laboratoire, des coquilles
chauﬀantes électriques sont souvent utilisées pour l’apport d’énergie [12–15]. Dans
la plupart de ces études, la biomasse a été broyée et tamisée à moins de 1 mm et
la masse de l’échantillon ne dépassait pas les 200 g [14]. Lamarche [16] a étudié la
faisabilité du développement d’une installation pilote de gazéiﬁcation étagée en lit
ﬁxe de moyenne puissance (310 kWe) dont l’étape de pyrolyse était réalisée dans
un réacteur à lit ﬁxe vertical à chauﬀage externe. La biomasse utilisée était des
plaquettes de bois de 10 mm de taille de particule. L’étude montre que le chauf-
fage externe ne permet pas d’accéder à des puissance unitaires élevées et plusieurs
réacteurs unitaires en parallèle sont nécessaires. En outre, La température de pa-
roi doit atteindre un minimum de 650oC, ce qui pose des problèmes du coût de la
technologie liée au chauﬀage de l’ensemble des modules. À l’échelle industrielle, ce
sont les gaz chauds, telle que le gaz de synthèse en sortie du réacteur ou les gaz
d’échappement du moteur, qui échangent avec la paroi. Le procédé étagé Viking
(20 kWe et 75 kWth) développé par DUT [17] représente un exemple de ce type
de réacteur. Aﬁn d’optimiser les transferts thermiques, avec la paroi, un convoyeur
à vis horizontal est utilisé. Le système est capable d’utiliser des plaquettes de bois
présentant jusqu’à 45% d’humidité.
La pyrolyse avec chauﬀage interne a été très peu étudiée dans la littérature.
Dans son réacteur à lit ﬁxe de 25 cm de diamètre, Schröder [18] a introduit de
l’azote préchauﬀé aﬁn d’atteindre une température maximale du lit de 525oC. Le lit
est constitué de particules de hêtre de taille 1 cm. La vitesse de chauﬀe du lit ﬁxe
de biomasse dépend de la température du gaz, du débit de gaz, de la hauteur du lit
ainsi que des propriétés physiques du lit et des particules, telles que la porosité du
lit, le diamètre des particules, la conductivité thermique des particules et la chaleur
spéciﬁque. A l’échelle pilote, Di-Blasi [19] a développé un réacteur avec chauﬀage
interne par convection. Le réacteur cylindrique horizontal est alimenté en continu
par de la biomasse à une extrémité. Les gaz chauds (mélange d’azote et d’air) sont
introduits à travers des oriﬁces répartis le long de la surface latérale pour chauﬀer
la biomasse et amener l’énergie nécessaire à la pyrolyse. Une combustion partielle
contribue également à l’apport thermique.
L’un des enjeux importants à l’échelle industrielle est donc l’apport d’énergie.
La solution la plus courante est l’introduction d’une faible quantité d’oxygène au
réacteur de pyrolyse. Milhé [20] a introduit de l’air dans un réacteur à lit ﬁxe continu.
Le lit est constitué de plaquettes forestières de pin. L’énergie nécessaire au processus
est produite par une zone d’oxydation, ou front de combustion, créée au sein du lit.
La pyrolyse avec l’introduction d’une faible quantité d’oxygène (facteur d’air 1 de
l’ordre de 0.2) est appelé ’pyrolyse oxydante’. La pyrolyse oxydante en lit ﬁxe est une
forme de smouldering (combustion lente et sans ﬂamme [21]) pour le cas particulier
d’une atmosphère réductrice ; il est décrit plus en détails ci-dessous.
1. Rapport entre la quantité d’air réelle introduite et la quantité d’air stœchiométrique nécessaire
pour la combustion complète de la biomasse.
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3 Le smouldering
Le smouldering se caractérise par la propagation d’une zone d’oxydation, ZO,
dans un milieu poreux. La propagation de cette zone d’oxydation, ou front de com-
bustion, transforme la biomasse en gaz et en résidu solide. Les réactions d’oxyda-
tion constituent la source d’énergie nécessaire pour maintenir le smouldering [22].
Le processus est considéré rentable en énergie à cause de son autonomie. En d’autres
termes, une fois la zone d’oxydation initiée par un apport local d’énergie, le processus
ne nécessite aucune autre source d’énergie externe supplémentaire pour maintenir
sa propagation.
Smouldering à contre-courant et à co-courant
Le smouldering a été étudié dans des disciplines scientiﬁques diverses. C’est le
phénomène que l’on observe par exemple dans un incendie de forêt [23] ou lors de la
combustion d’une cigarette [24,25]. De nombreux solides poreux peuvent maintenir
un processus de smouldering, comme la mousse de polyuréthane, le charbon, le
tabac et le bois. Le smouldering de la mousse de polyuréthane a été particulièrement
étudié dans le domaine de la science de la sécurité incendie [26–29]. Le smouldering
a prouvé son eﬃcacité comme une technique d’assainissement des sols contaminés
en carburants toxiques, dangereux pour la santé et l’environnement [30–32].
Dans la majorité des études, le smouldering est considéré comme étant un pro-
cessus unidimensionnel (1D). Le smouldering 1D est souvent classé en deux conﬁ-
gurations principales, co-courant et contre-courant (ﬁgure 1.4), selon le sens de pro-
pagation de la zone d’oxydation par rapport à l’écoulement de l’oxydant.
Oxydant 
Solide vierge 
Résidu 
Zone de réaction 
Solide vierge 
Résidu 
Zone de réaction 
Gaz Gaz 
Oxydant 
Pyrolyse 
Oxydation  
Figure 1.4 : Les deux conﬁgurations par rapport au sens de propagation de la Z.O dans
un lit de pyrolyse oxydante : contre-courant (à gauche) et co-courant (à
droite).
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Dans le cas à contre-courant [26,33,34], l’oxydant est introduit à travers le solide
vierge vers la zone d’oxydation, cette dernière se propageant alors à contre-courant
de l’air. Les gaz produits par les réactions traversent ensuite la partie résiduelle du
lit. Dans le cas à co-courant [5,35–38], le gaz réactif est introduit dans le même sens
que celui de propagation de la zone d’oxydation 2.
4 L’approche multi-échelle
La pyrolyse oxydante en lit ﬁxe, comme tous les procédés thermochimiques, est
un processus multiphysique qui fait intervenir plusieurs phénomènes. Elle implique
diﬀérentes réactions chimiques (homogènes et hétérogènes) en interaction avec des
phénomènes de transferts de masse et de chaleur et des écoulements des phases
solides et ﬂuides.
La compréhension et la modélisation de la pyrolyse oxydante, au sein d’un lit
de particules, doit être considérée comme un problème multi-échelles : les diﬀérents
phénomènes qui interviennent à l’échelle moléculaire, à l’échelle de la particule et à
l’échelle du lit doivent être combinés pour décrire le processus global.
4.1 Échelle moléculaire
À l’échelle moléculaire, les phénomènes physiques de transferts sont négligeables
et les réactions chimiques sont dites ’intrinsèques’.
La pyrolyse de la biomasse produit des gaz permanents légers, des gaz conden-
sables (eau et goudrons) et une matrice fortement carbonée et poreuse (char). D’un
point de vue chimique, le processus est très complexe car il met en jeu un très grand
nombre de réactions qui peuvent avoir lieu simultanément ou successivement. De
nombreux modèles intrinsèques ont été développés [39–42]. Certains sont très com-
plexes et font intervenir des réactions chimiques détaillées. Mais, ces modèles sont
souvent simpliﬁés en quelques réactions, consécutives ou encore compétitives. Le
schéma global à une étape est le mécanisme le plus simple ; il consiste à décomposer
la matière organique en substances volatiles, char et goudrons [43, 44] (ﬁgure 1.5).
Les conditions opératoires, comme la vitesse de chauﬀe et la température ﬁnale, in-
ﬂuencent directement la vitesse de conversion, le rendement ainsi que la composition
des produits de pyrolyse. En augmentant la température, le temps nécessaire pour
atteindre une certaine conversion et la masse du produit résiduel ﬁnal (char) dimi-
nuent, tandis que la masse des gaz et des goudrons augmente [45–48]. L’inﬂuence
de la vitesse de chauﬀe peut être interprétée par le biais de l’eﬀet de la température
et du temps de séjour de l’échantillon [48,49]. En diminuant la vitesse de chauﬀe de
l’échantillon, le temps nécessaire pour atteindre une certaine température augmente
et la conversion obtenue à cette température augmente également.
2. Les termes co-courant et contre-courant n’ont pas les mêmes signiﬁcations pour un réacteur
à lit ﬁxe continu et pour un processus de smouldering. Par exemple, pour le smouldering dans
un réacteur à lit ﬁxe continu, quand le solide et l’oxydant sont introduits dans le même sens, le
réacteur est à co-courant, mais le processus de smouldering est lui-même à contre-courant car la
zone d’oxydation se propage dans le sens opposé à l’oxydant.
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Figure 1.5 : Schéma global à une étape de pyrolyse.
Plusieurs études [48,49] ont montré que la vitesse de chauﬀe, entre 3 et 80 oC/min,
n’a pas d’inﬂuence sur la masse de char produite. Mais dans le cas de la pyrolyse
ﬂash [50, 51] avec des vitesses de chauﬀe de l’ordre de 10 000 oC/min, la masse de
char diminue avec l’augmentation de la vitesse de chauﬀe et dans ce cas la production
des huiles est favorisée.
En ce qui concerne l’eﬀet de l’oxygène sur le processus de pyrolyse, de nom-
breuses études récentes se sont intéressées à la question et notamment à l’échelle
intrinsèque [1, 2, 7, 52–55]. Les résultats en présence d’oxygène ont été comparés
avec ceux de la pyrolyse en milieu inerte. En présence d’oxygène, la dégradation
de l’échantillon de biomasse est accélérée. La plupart des études considèrent que la
pyrolyse oxydante de la biomasse représente la somme des réactions de pyrolyse et
des réactions hétérogènes d’oxydation directe de la biomasse, plus l’oxydation du
char résiduel à des températures plus élevées.
4.2 Échelle de la particule
À l’échelle de la particule, des phénomènes physiques de transfert de chaleur et
de matière et d’écoulement des gaz interviennent et inﬂuencent les cinétiques de
dégradation de la biomasse. De nombreuses études dans la littérature ont exploré
l’inﬂuence de la taille des particules sur la pyrolyse : les pertes de masse et les
températures au sein d’une particule sphérique [56–58] ou cylindrique [59–61] ont
été mesurées en fonction du temps. Pour des particules de quelques millimètres (de 10
à 50 mm), le temps de pyrolyse nécessaire augmente avec la taille des particules [60].
L’augmentation de la taille des particules conduit à des gradients de température
plus importants à l’intérieur de la particule, qui provoque une augmentation du
rendement en char et une diminution du rendement en gaz [15, 62, 63]. Certaines
études ont montré que l’inﬂuence de la taille des particules sur la composition des
produits de pyrolyse n’est pas prépondérante pour de petites particules < 5 mm,
une vitesse chauﬀe de 40−50oC/min et une température ﬁnale de 500oC [15,64]. Du
point de vue thermique, de nombreux auteurs ont mesuré des gradients importants
entre la température à la surface et celle au cœur de la particule [59,60,65,66] ; ces
gradients étaient liés aux transferts thermiques internes.
Au delà des études expérimentales, de nombreux modèles numériques ont été
développés aﬁn de prédire le comportement d’une particule pendant la pyrolyse
[48, 65–74]. Les phénomènes chimiques et physiques sont décrits sous forme d’un
système d’équations basé sur les principes fondamentaux. Un tel modèle est néces-
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saire pour décrire le comportement d’une particule non isotherme au cours de sa
transformation. L’inconvénient principal de ce type de modèle détaillé et complexe
est le temps de calcul important.
Dans certaines études, des eﬀorts ont été consentis aﬁn de réduire le temps de
calcul du modèle détaillé à l’échelle de la particule en utilisant le modèle de front à
cœur rétrécissant SCM (Shrinking Core Model) [75,76]. Le modèle de front suppose
que pendant la pyrolyse de la particule, un front de réaction mince se propage de
la surface vers le centre de la particule en transformant la biomasse initiale en char.
Dans le cas d’une particule humide, deux fronts qui se propagent vers le centre de la
particule ont été déﬁnis [76] : un front de séchage qui transforme la biomasse humide
en biomasse sèche et un front de pyrolyse qui transforme la biomasse sèche en char
(ﬁgure 1.6).
Front de 
séchage 
Char 
Biomasse 
sèche 
Front de  
pyrolyse 
Biomasse 
humide 
Figure 1.6 : Représentation schématique du processus de pyrolyse d’une particule de bio-
masse.
Une autre approche plus simple et globale, appelée ’cinétique apparente’, prend
en compte les phénomènes complexes mis en jeu à partir de relations empiriques
-sous forme de polynômes ou de lois d’Arrhenius- sans résoudre les équations de
bilan à l’échelle de la particule [77,78].
En ce qui concerne l’oxydation d’une particule de char, dans beaucoup d’études
[79–81] les réactions hétérogènes entre le char et l’oxygène sont supposées avoir lieu
à la surface de la particule et un modèle de front SCM est utilisé pour décrire la
dégradation d’une particule de char.
4.3 Échelle du lit ﬁxe
Le lit global composé de très nombreuses particules de biomasse doit être consi-
déré avec la phase gazeuse interstitielle. Plusieurs paramètres peuvent inﬂuencer di-
rectement la composition des produits et le comportement de la pyrolyse à l’échelle
du lit. Ces paramètres peuvent être classés en quatre catégories :
– les conditions opératoires : conﬁguration (co-courant ou contre-courant), le
débit d’air introduit, la fraction d’oxygène, le préchauﬀage d’air,
– la composition du combustible : le taux de matières volatiles, le taux de cendre,
l’humidité, le pouvoir caloriﬁque, la capacité thermique, la conductivité ther-
mique,
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– la morphologie du combustible : la taille et la forme des particules, la densité,
la porosité,
– les transferts avec la paroi du réacteur.
Conditions opératoires
En général, le smouldering est réalisé dans une atmosphère pauvre en oxygène
(combustion réductrice), par conséquent, le dégagement de chaleur du front de réac-
tion est directement proportionnel à l’approvisionnement en oxydant. Pour un même
milieu poreux, le smouldering est contrôlé par le débit et par le sens d’introduction
de l’oxydant (conﬁguration co-courant ou contre-courant). En général, la vitesse
du front de réaction augmente avec le débit d’oxydant introduit [8, 82]. Torero [5]
a étudié le smouldering de type ’co-courant’ dans la mousse de polyuréthane. En
défaut d’oxygène, au début des essais, le résidu solide formé est le charbon. Mais
sous certaines conditions, la réaction d’oxydation du char résiduel peut déclencher
une ﬂamme. Une autre particularité du smouldering à co-courant est la formation
d’un front de réaction endothermique de pyrolyse qui précède la zone d’oxydation.
Les gaz produits par les réactions cèdent une partie de leur énergie pour chauﬀer
le solide à l’entrée de la zone d’oxydation. Ce mécanisme est parfois caractérisé par
la présence d’un plateau à 300oC dans les courbes de température [5]. Un autre
plateau existe vers 80− 100oC, il correspond à la phase de séchage du combustible
solide [35,38]. La ﬁgure 1.7 montre des courbes de température typiques pendant le
smouldering à co-courant d’après Bar-Ilan [5].
 
Figure 1.7 : Les courbes de température typiques pendant un smouldering à co-courant
[5].
Pour le smouldering à contre-courant, Torero [26] a montré que le processus
est contrôlé à la fois par le débit d’oxydant introduit et les transferts thermiques
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avec la zone d’oxydation. Comme dans le cas à co-courant, en augmentant le débit
d’oxydant, la vitesse de la zone d’oxydation ainsi que les températures augmentent.
Mais, dans le cas à contre-courant, à partir d’un certain débit de comburant, les
échanges thermiques par convection entre le comburant froid et la zone d’oxydation
sont tels qu’ils éteignent le processus de smouldering. Fatehi [6] a étudié le front de
combustion à contre-courant dans un lit ﬁxe de particules de bois de 6.4 mm de
diamètre. La zone d’oxydation se déplace du haut vers le bas tandis que l’air est
introduit par le bas du réacteur en position verticale. La ﬁgure 1.8 présente le schéma
du réacteur et l’évolution des températures typiques lors d’un essai à contre-courant.
 
            
Figure 1.8 : Représentation schématique de l’équipement de Fatehi [6] et les courbes de
température typiques pendant un essai de smouldering à contre-courant.
On remarque la présence d’une zone d’oxydation qui se propage dans le lit à une
vitesse constante et un régime permanent s’établit, c’est-à-dire que le même proﬁl
de température décalé est observé le long du réacteur. Les chutes de température
observées sur la ﬁgure 1.8 indiquent que le thermocouple n’est plus recouvert de
solides et qu’il est exposé au gaz à la sortie du lit, à cause du rétrécissement des
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particules. Fatehi [6] a observé aussi que la composition des gaz en sortie du réacteur
est indépendante du temps qui correspond au régime permanent établi.
Ohlemiller [83] a comparé deux conﬁgurations de smouldering à co-courant et
à contre-courant pour la cellulose. Les résultats montrent que la zone de réaction
se propage dans le lit avec une vitesse 10 fois plus élevée dans la conﬁguration à
contre-courant que dans celle à co-courant. À contre-courant, la source d’énergie
provient des réactions de pyrolyse oxydante de la biomasse ; en d’autres termes,
c’est la biomasse qui consomme l’oxygène et amène de l’énergie au processus. Le
résidu formé en aval de la zone d’oxydation est le charbon. D’autre part, à co-
courant, la vitesse de la zone d’oxydation est limitée par le fait que l’oxygène est
introduit à travers le charbon chaud, et qu’il est consommé avant d’atteindre la zone
de pyrolyse ; l’énergie provient des réactions d’oxydation du char.
Le smouldering à co-courant est un processus plus proche de la combustion stœ-
chiométrique que le smouldering à contre-courant car le char est plus consommé
dans le premier cas.
Porteiro [84] a étudié l’épaisseur du front de réaction dans un lit ﬁxe à contre-
courant pour la combustion de granulés de bois. Les résultats montrent que l’épais-
seur des zones de séchage et de pyrolyse sont indépendantes du débit d’air introduit.
Le comportement de la zone de combustion du char est diﬀérent et son épaisseur
diminue avec l’augmentation du débit d’air jusqu’à une certaine valeur à partir de
laquelle l’épaisseur reste constante.
Le préchauﬀage du comburant à l’entrée du réacteur peut également avoir un
impact sur le front de combustion. Zhao [85] a montré expérimentalement que la
vitesse de la zone de réaction est multipliée par 1.75 en préchauﬀant l’air introduit
de 20oC à 130oC.
Morphologie du combustible
D’autres paramètres peuvent avoir des impacts directs sur le comportement du
front de combustion : la porosité, la densité du lit ou encore la taille des particules.
Rostami [36] a étudié le smouldering à travers une une dalle en bois. Les résul-
tats montrent que la porosité du matériau est l’un des principaux paramètres qui
inﬂuence le processus. La vitesse de la zone de réaction et la température maximale
augmentent d’abord avec la porosité et se stabilisent à partir d’une certaine valeur.
L’augmentation de la porosité entraîne l’augmentation de la quantité d’oxydant se
déplaçant vers la zone d’oxydation et en même temps la diminution de la masse de
combustible par unité de volume.
Récemment, l’inﬂuence de la taille des particules et de la densité sur l’épaisseur et
la vitesse de propagation du front de réaction ont été beaucoup étudiées [82,85–88].
Ces études montrent qu’avec l’augmentation de la taille des particules, l’épaisseur du
front de réaction s’accroit. Cela peut être expliqué par le fait que pour des tailles de
particules plus grandes, la porosité apparente du lit augmente et par conséquent les
transferts thermiques radiatifs sont plus importants. Par contre, pour des particules
plus denses, la capacité caloriﬁque du lit est plus élevée et entraîne un rétrécissement
de l’épaisseur du front de combustion. Ryu [82] a montré que la vitesse du front est
inversement proportionnelle à la densité du lit. Cette vitesse diminue et le rendement
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en char augmente avec l’augmentation de la taille des particules dans le lit [82,86].
Yang [88] a observé que la taille des particules inﬂuence la répartition en produits
à la sortie : un rapport CO/CO2 > 1 est obtenu pour des particules de 10 mm et
CO/CO2 < 1 pour des particule de 35 mm.
Échanges thermiques avec la paroi
Shröder [18] a observé que la capacité thermique du réacteur ralentit le chauﬀage
du lit de particules au début des essais car le matériau du réacteur doit être chauﬀé
par le gaz chaud introduit. En smouldering, une partie de l’énergie produite par
la zone d’oxydation est cédée pour le chauﬀage de la paroi du réacteur qui est
initialement froide.
Modélisation des réacteurs à lit ﬁxe
Volume 
 élémentaire 
Particule  
représentative 
Volume de 
élémentaire 
Phase 
 gazeuse Les particules 
Euler/Euler Euler/Lagrange RPM 
Phase solide 
Phase 
gazeuse 
Figure 1.9 : Représentation schématique des trois approches de modélisation : Eu-
ler/Euler, Euler/Lagrange et RPM.
On peut déﬁnir deux grandes visions de modélisation des réacteurs à lit ﬁxe
(ﬁgure 1.9) :
- la vision macroscopique, dite Euler/Euler, où les deux phases, solide et gazeuse,
sont considérées comme continues : les deux phases sont supposées coexister
en tout point de l’espace et à chaque instant,
- la vision microscopique, dite Euler/Lagrange. Dans cette approche la phase
gazeuse est toujours considérée comme continue mais chacune des particules
solides est suivie avec une approche Lagrangienne, c’est-à-dire un modèle pour
chaque particule du lit est résolu simultanément avec les bilans de la phase ga-
zeuse dans le domaine du réacteur. La taille et la position de chaque particule
dans le lit sont déterminées à chaque pas de temps. Au lieu de résoudre les
équations détaillées, dans un modèle de type Euler/Lagrange, pour chacune
des particules, une nouvelle approche de modélisation a été déﬁnie : c’est l’ap-
proche RPM (Representative Particle Model) [89,90]. Dans ce type de modèle,
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seulement quelques particules sont décrites pour chaque volume élémentaire
du réacteur. Toutes les particules qui se trouvent dans le même volume élé-
mentaire sont supposées obéir aux mêmes transformations que la particule
pour laquelle le modèle à l’échelle de la particule est résolu. Cette approche
est considérée comme un compromis entre les deux approches Euler/Euler et
Euler/Lagrange.
L’approche Euler/Euler reste la plus simple avec un temps de calcul relativement
court. Mais l’inconvénient majeur de cette approche est que les gradients à l’intérieur
des particules sont mal pris en compte dans le modèle. L’approche Euler/Lagrange
est donc intéressante dans les processus où les particules ont une certaine épais-
seur. L’inconvénient de cette approche est qu’elle demande des eﬀorts numériques
et le temps de calcul est très élevé. Johansson [57] a comparé les résultats des deux
approches Euler/Euler et Euler/Lagrange pour diﬀérentes tailles de particules sphé-
riques dans un procédé de combustion du bois à lit ﬁxe. Les résultats montrent que la
diﬀérence entre les deux approches est négligeable pour des particules de diamètre
d < 0.5 cm. Des diﬀérences remarquables entre les deux approches apparaissent
pour des particules d > 2 cm. Le tableau 1.1 représente la comparaison de diﬀérents
modèles à l’échelle du lit par rapport au temps de calcul et à la précision.
Précision
Approche Temps de calcul particules minces particules épaisses
Euler/Euler court + –
Euler/Lagrange très élevée ++ ++
RPM élevée + +
Tableau 1.1 : Comparaison des modèles à l’échelle du lit.
Pour les processus avec des particules minces, l’approche Euler/Euler reste la plus
intéressante car elle présente une précision généralement suﬃsante avec un temps
de calcul beaucoup moins long que les autres approches. Cependant, la précision
diminue lorsque la taille de particule augmente.
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5 Positionnement et objectifs de la thèse
Cette étude concerne la pyrolyse oxydante du bois en lit ﬁxe continu, dans le
but de produire du char et des gaz.
L’enjeu industriel est essentiellement d’élargir la gamme de combustibles va-
lorisables, puis de connaitre les produits en sortie. Ainsi, il est essentiel d’étudier
l’inﬂuence des paramètres sur le fonctionnement du procédé, et en particulier :
– la nature de la biomasse,
– la taille des particules,
– la porosité du lit,
– la densité du lit,
– l’humidité de la biomasse,
– le débit d’oxydant,
– la fraction d’oxygène,
– les échanges thermiques avec la paroi,
Il est aussi important, d’acquérir une bonne connaissance sur les produits qui en sont
issus et qui peuvent avoir un impact direct sur l’ensemble du procédé de gazéiﬁcation
étagée.
L’enjeu scientiﬁque principal de notre étude est la compréhension du processus
de pyrolyse oxydante. Dans cette étape, les particules de biomasse constituent un
milieu poreux traversé par des gaz. Cela crée de forts couplages entre les diﬀérents
phénomènes : réactions chimiques, transferts thermiques et transferts de matières.
D’autre part, la zone d’oxydation est identiﬁée comme une zone mal connue et qui
nécessite des investigations pour mieux connaitre son aspect et son comportement :
– identiﬁer les sources d’énergie et quantiﬁer leurs contributions,
– être capable de prévoir la vitesse de la ZO ainsi que son épaisseur,
– être capable de prévoir le ﬂux de bois consommé,
– être capable de prédire la répartition en solide, en gaz et en goudrons des
produits,
– être capable de détailler la composition chimique de chaque phase.
Plusieurs outils expérimentaux et numériques ont été développés et exploités.
Sur le plan expérimental, des études à l’échelle de la particule d’une part et
à l’échelle du lit d’autre part ont été réalisées :
• Échelle de la particule : cette étude permet d’observer l’inﬂuence de la taille
des particules, de la concentration en oxygène, de la vitesse de chauﬀe et de
la température sur une particule isolée. Un autre objectif de cette étude est la
vériﬁcation des cinétiques de réaction issues de la littérature et utilisées ensuite
dans le modèle numérique à l’échelle du lit.
• Échelle du lit : cette étude permet de comprendre le comportement du lit pen-
dant la conversion en fonction des conditions opératoires. Le débit d’air intro-
duit est modiﬁé pour caractériser son impact sur le processus. L’inﬂuence de la
densité apparente du lit a été étudiée en comparant des plaquettes forestières
avec une masse volumique vrac de 220 kg/m3 et des granulés denses de bois
d’une une masse volumique environ trois fois plus importante (690 kg/m3).
Finalement, l’eﬀet des transferts thermiques avec la paroi est caractérisé. Des
20 5. POSITIONNEMENT ET OBJECTIFS DE LA THÈSE
CHAPITRE 1. CONTEXTE ET ENJEUX
mesures des champs de température et des bilans massiques sont établis.
Sur le plan numérique, un modèle 1D instationnaire à l’échelle du lit qui prend
en compte les diﬀérents mécanismes physiques et chimiques est développé aﬁn de
modéliser les deux modes de fonctionnement expérimentaux ’en batch’ et ’en conti-
nu’. L’approche Euler/Euler a été utilisée et les cinétiques des réactions vériﬁées dans
l’étude à l’échelle de la particule sont implémentées dans le modèle. Préalablement,
une étude de sensibilité est réalisée aﬁn de déterminer et caler certains paramètres
pour reproduire les résultats expérimentaux. L’interprétation du modèle nous per-
met de répondre aux questions posées dans la partie enjeu scientiﬁque. Enﬁn, une
étude paramétrique est eﬀectuée.
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Chapitre 2
Étude expérimentale de la
pyrolyse oxydante d’une particule
de bois
Ce chapitre présente l’étude expérimentale de la pyrolyse oxydante à l’échelle
d’une particule isolée. Dans un premier temps, une étude bibliographique des mo-
dèles de cinétique intrinsèque de la pyrolyse oxydante est présentée. Puis, à l’échelle
de la particule, les diﬀérents régimes thermiques, les phénomènes physiques et chi-
miques qui peuvent interagir et les réactions hétérogènes gaz-particule solide sont
décrits. Ensuite, les dispositifs expérimentaux (CIRAD et Mines-Albi) et la mise en
place des essais sont présentés. Finalement, les résultats expérimentaux permettent
de mettre en évidence l’eﬀet de l’oxygène et de la taille des particules sur le com-
portement thermochimique en pyrolyse oxydante. Une confrontation des résultats
expérimentaux avec les modèles cinétiques de la littérature est également réalisée en
ﬁn de chapitre.
1 Bibliographie
1.1 Réactions chimiques et cinétique intrinsèque
La méthode usuelle pour étudier la cinétique ou la vitesse d’une réaction consiste
à mesurer au cours du temps la perte de masse d’un échantillon par Analyse Thermo-
Gravimétrique (ATG). Les modèles proposés dans la littérature décrivent l’évolution
du taux de conversion α, déﬁni comme suit :
α = 1−
m(t)−mf
m0 −mf
(2.1)
m(t), m0 et mf sont, respectivement, la masse de l’échantillon (bois et char) à
l’instant t, la masse initiale de l’échantillon et la masse ﬁnale après réaction.
On peut aussi exprimer α en fonction de la variation de la masse du bois mb(t),
par exemple pour les réactions de pyrolyse, selon l’expression :
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α = 1−
mb(t)
m0
(2.2)
Ainsi la vitesse de réaction, R en s−1, peut également s’exprimer :
R =
dα
dt
(2.3)
La loi d’Arrhénius est généralement utilisée pour décrire la dépendance de la
vitesse de réaction vis à vis de la température :
R =
dα
dt
= Aexp
(
−E
RT
)
(1− α)n (2.4)
A en s−1, E en J/mol et R en J/(mol K) sont, respectivement, le facteur pré-
exponentiel, l’énergie d’activation et la constante des gaz parfaits. La réaction est
du premier ordre si l’ordre de la réaction n est égal à l’unité.
Dans le cas d’une réaction d’oxydation, la vitesse de la réaction dépend également
de la fraction d’oxygène. Selon Anca-Couce [1], R en présence d’oxygène s’écrit :
R =
dα
dt
= Aexp
(
−E
RT
)
(1− α)n
(
XO2
0.205
)nO2
(2.5)
XO2 et nO2 sont, respectivement, le titre molaire d’oxygène et l’ordre de la réac-
tion par rapport à l’oxygène. A, E, n et nO2 sont déterminés expérimentalement. La
valeur 0.205 de cette expression représente la fraction molaire d’oxygène dans l’air.
Dans les premières études de pyrolyse en présence d’oxygène [25], la dégradation
de la biomasse a été scindée en deux réactions : une endothermique de pyrolyse
et une exothermique d’oxydation de char. Mais, des études ultérieures ont montré
que le concept d’une première réaction de pyrolyse purement endothermique était
probablement erroné, et que des réactions compétitives de pyrolyse et d’oxydation
directe de la biomasse coexistaient [1,21,91,92] : on parle de la pyrolyse oxydante. La
ﬁgure 2.1 présente les résultats expérimentaux des courbes de perte de masse et de sa
dérivée rapportées à la masse initiale de l’échantillon pendant la pyrolyse oxydante
du bois de pin selon Su et al. [7]. D’après la ﬁgure 2.1, en présence d’oxygène, les
courbes de perte de masse et sa dérivée peuvent être divisées en trois étapes : séchage,
pyrolyse oxydante et oxydation du char. Dans la majorité des cas, la séparation entre
les phases de pyrolyse oxydante et d’oxydation de char se caractérise par un point
d’inﬂexion dans la courbe de perte de masse et par la présence de deux pics pour
la dérivée. Le premier pic est attribué à la pyrolyse oxydante et le second pic, à des
températures plus élevées, représente l’oxydation du char résiduel.
Pour la modélisation et la détermination des constantes cinétiques du formalisme
d’Arrhénius en pyrolyse oxydante, la plupart des études ont utilisé le modèle ciné-
tique proposé par Ohlemiller [1,7,21,52]. Ce modèle inclut une réaction de pyrolyse,
une réaction d’oxydation de la biomasse et une réaction d’oxydation du char :
1g Biomasse −→ νc,pyChar + νg,pyGaz (2.6)
1g Biomasse+ νO2,obO2 −→ νc,obChar + νg,obGaz (2.7)
1g Char + νO2,ocO2 −→ νa,ocCendre+ νg,ocGaz (2.8)
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Figure 2.1 : Étapes de réaction de la pyrolyse oxydante selon Su et al. [7]
νi représente le coeﬃcient stœchiométrique massique du composant i.
Ce mécanisme a été utilisé pour décrire la pyrolyse oxydante de diﬀérentes bio-
masses telles que le bois [1, 2, 52], la cellulose [93], le charbon [94] et d’autres ma-
tières [35,91]. Aﬁn d’améliorer les résultats du schéma d’Ohlemiller, certaines études
ont ajouté davantage d’espèces solides, ou bien des étapes supplémentaires. Un méca-
nisme à cinq étapes a été développé par Rein [27] pour décrire la pyrolyse oxydante
du polyuréthane : deux réactions de pyrolyse de combustibles, deux réactions de
combustion de combustibles et une réaction de combustion du char résiduel. En ce
qui concerne la biomasse lignocellulosique, Anca-Couce [1] a comparé son modèle
à une étape avec un modèle où le bois est divisé en trois pseudo-composants : cel-
lulose, hémicelluloses et lignine. Le mécanisme est ainsi composé de sept étapes :
la pyrolyse et l’oxydation de chacun des trois pseudo-composants et l’oxydation du
char résiduel. Les résultats montrent que la précision du modèle, en comparaison
avec l’expérimentation, est nettement améliorée en divisant le bois en trois pseudo-
composants.
En outre, les biomasses solides contiennent une fraction d’eau qui peut constituer
jusqu’à 50% de la masse du bois. Le séchage joue alors un rôle prépondérant dans
le processus de transformation de la biomasse.
Selon Bryden [68], le séchage peut être modélisé selon diﬀérentes approches, mais
la méthode la plus simple reste l’utilisation d’une loi d’Arrhénius. Le principal in-
convénient de l’utilisation d’une telle loi pour décrire le séchage est que de nombreux
phénomènes physiques sont regroupés dans une seule expression.
Les gaz produits par les réactions de pyrolyse sont constitués de gaz permanents
et de goudrons. Certaines études [58,68] proposent des modèles de pyrolyse avec des
réactions secondaires de craquage des goudrons en gaz plus légers.
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1.2 Échelle de la particule
1.2.1 Analyses des régimes thermiques
Les cinétiques décrites dans la partie précédente relèvent de la chimie ; elles
ne prennent pas en compte les diﬀérents phénomènes de transferts thermiques ou
massiques qui peuvent intervenir lorsque la taille de la particule devient limitante.
Diﬀérents nombres adimensionnels ont été déﬁnis pour déterminer l’importance des
phénomènes physiques par rapport aux réactions chimiques. Parmi eux, le nombre
de Biot (Bi) est un indicateur pertinent pour juger de l’isothermicité d’une particule,
ou de l’importance des gradients de températures intraparticulaires. Ce nombre est
déﬁni comme le rapport entre la résistance thermique de conduction à l’intérieur de
la particule et la résistance thermique de convection/rayonnement à l’extérieur de
celle-ci :
Bi =
hpLp
λp
(2.9)
Lp, hp et λp sont, respectivement, la longueur caractéristique de la particule, le
coeﬃcient de convection à la surface de la particule et la conductivité thermique de
la particule.
Pour des valeurs élevée de Bi, le transfert de chaleur par conduction à l’intérieur
est limitant comparé au transfert de chaleur par convection à l’extérieur de la parti-
cule ; dans ce cas les gradients de température interne sont importants. Au contraire,
pour des valeurs faibles de Bi, l’isothermicité de la particule est justiﬁée. En général,
pour une particule, trois régimes thermiques ont été déﬁnis selon le nombre Bi [68] :
• Bi < 0, 2, régime thermique isotherme : la particule est considérée homogène
en température,
• 0, 2 < Bi < 10, régime thermique non-isotherme : des gradients en tempéra-
ture apparaissent dans la particule, induisant à des gradients de composition,
• Bi > 10, régime d’onde thermique : ce régime concerne les grosses particules
au sein desquelles le gradient de température est tel que plusieurs fronts de
séchage, de pyrolyse, d’oxydation coexistent ; la particule n’est homogène ni
en température, ni en composition.
Donc, pour un Bi < 0, 2, les paramètres cinétiques intrinsèques sont applicables
directement. Au delà, un modèle à l’échelle de la particule doit être développé pour
décrire la cinétique globale de dégradation de la particule.
Une particule de biomasse est considérée comme un milieu poreux constitué d’une
phase solide et d’une phase gazeuse ; l’ensemble baigne dans une phase gazeuse envi-
ronnante comme le montre la ﬁgure 2.2. Pour un nombre de Biot suﬃsamment élevé,
diﬀérents mécanismes vont piloter la dégradation de cette particule et interagir. Ces
mécanismes, représentés sur la ﬁgure 2.2, sont cités ci-dessous :
• les transferts thermiques externes entre la phase gazeuse environnante et la
surface de la particule,
• les transferts thermiques internes entre la phase gazeuse à l’intérieur de la
particule et la phase solide,
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Figure 2.2 : Représentation schématique d’une particule de biomasse en cours de dégra-
dation thermochimique : interaction entre les diﬀérents phénomènes phy-
siques et chimiques.
• les transferts thermiques dans la phase solide et dans la phase gazeuse,
• les réactions chimiques à l’intérieur de la particule,
• les réactions chimiques à la surface de la particule,
• les transferts de matières à l’intérieur de la particule,
• les transferts de matières à la surface de la particule,
• le retrait mécanique de la particule,
• L’écoulement du gaz.
L’ensemble de ces mécanismes conditionne la cinétique globale de dégradation de
la particule, dont la détermination passe par la résolution des équations de bilans de
matière, d’énergie et de quantité de mouvement. Ces équations forment un système
d’équation aux dérivées partielles (EDP).
1.2.2 Réactions hétérogènes gaz-particule
Lorsqu’une phase gazeuse (A) entre en contact avec une particule solide réactive
(B), des réactions chimiques dites hétérogènes se produisent :
A(gaz) + ΩB(solide)→ produits solides et gazeux (2.10)
Ω représente le nombre de moles de solide ’B’ qui réagit avec une mole de gaz ’A’.
D’après l’équation 2.10, les consommations du gaz ’A’ et du solide ’B’ sont liés à
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travers le coeﬃcient Ω selon :
dNB
dt
= Ω
dNA
dt
(2.11)
NB et NA représentent, respectivement, les nombres de moles du solide ’B’ et du
gaz ’A’.
Il existe notamment deux types de modèle macroscopique pour décrire la réaction
gaz-solide :
– le modèle PCM : Progressive-Conversion Model. La réaction a lieu dans l’en-
semble de la particule.
– le modèle SCM : Shrinking-Core Model. La réaction se produit à la surface
externe de la particule ; un front de réaction se propage vers le centre laissant
derrière lui une couche de cendres (ﬁgure 2.3).
Pour l’oxydation des grosses particules de char, le modèle SCM est le plus adapté
[95, 96]. Le modèle SCM est souvent utilisé pour la modélisation de l’oxydation de
char dans les lits ﬂuidisés [97].
Yagi et Kunii [98] sont les premiers à avoir décrit la dégradation d’une particule
par des réactions hétérogènes en utilisant le modèle SCM. Selon Laurendeau [95] c’est
la meilleure représentation simple pour la modélisation des réactions gaz-solide. On
déﬁnit classiquement trois étapes principales qui contrôlent la dégradation d’une
particule (ﬁgure 2.3) :
Surface 
de 
réaction 
Film de gaz 
Cendres  
Surface de la 
particule 
Noyau  
non réagit                                                                                                                       
‘B’ 
CA0 
CAf 
CAi 
Figure 2.3 : Représentation graphique du modèle SCM (Shrinking-Core Model) pour une
particule sphérique.
• la diﬀusion du gaz environnant ’A’ dans le ﬁlm entourant la surface de la
particule. La concentration du gaz passe de sa valeur initiale CA0 à une valeur
intermédiaire CAi,
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• la diﬀusion du gaz vers la surface vierge à travers la couche de cendres. La
concentration du gaz passe de sa valeur intermédiaire CAi à une valeur ﬁnale
CAf ,
• la réaction du gaz avec le solide. Le gaz est consommée par le solide ’B’ à la
surface de réaction.
Ces trois étapes sont représentées par trois coeﬃcients en parallèle qui contrôlent
la dégradation de la particule, et peuvent s’écrire comme suit :
−
1
Sex
dNB
dt
= Ω
CA
1
kf
+
1
ka
+
1
kr
(2.12)
Sex, kf , ka, kr et CA représentent, respectivement, la surface externe de la parti-
cule en m2, la résistance du ﬁlm de gaz en m/s, la résistance de la couche de cendres
en m/s, la consommation par la réaction chimique m/s et la concentration en gaz
réactif en mol/m3.
Pour les particules produisant un taux de cendres négligeable, seulement deux
coeﬃcients peuvent être considérés :
−
1
Sex
dNB
dt
= Ω
CA
1
kf
+
1
kr
(2.13)
Si on considère une particule de char comme constituée à 100% de molécules de
carbone C, la réaction d’oxydation de char peut être représentée ainsi :
ΩC +O2 −→ 2(Ω− 1)CO + (2− Ω)CO2 (2.14)
Ω est le nombre de moles de char qui réagissent avec une mole d’oxygène.
De nombreux modèles [43, 99, 100] ont utilisé le modèle SCM pour décrire la
combustion du char et la vitesse de réaction, en négligeant la résistance liée à la
couche de cendres. La vitesse d’oxydation du char rchar en kg/(m3s) s’écrit alors :
rchar =
ΩMC
1
kf
+
1
kr
AsgCO2 (2.15)
Mc, Asg et CO2 représentent, respectivement, la masse molaire du carbone, la
surface par unité de volume et la concentration molaire d’oxygène. kr représente la
vitesse de réaction intrinsèque d’oxydation du char et kf représente le coeﬃcient de
transfert de masse d’oxygène dans le ﬁlm autour de la particule obtenu à partir du
nombre de Sherwood Sh 1. Ce nombre est l’équivalent pour le transfert de masse du
nombre de Nusselt utilisé pour le transfert thermique. kr et kf pour une particule
de char s’écrivent :
kr = Aexp(−E/RT ) (2.16)
1. Le nombre de Sherwood (Sh) représente le rapport entre le transfert total de masse et le
transfert par diﬀusion
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kf =
DO2
dp
Sh (2.17)
Avec DO2 et dp respectivement le coeﬃcient de diﬀusion eﬀectif de l’oxygène dans le
ﬁlm et le diamètre extérieur de la particule.
2 Dispositifs expérimentaux
L’Analyse ThermoGravimétrique (ATG) est une technique d’analyse thermique
qui consiste à suivre la perte de masse d’un échantillon durant sa dégradation par
chauﬀage. Deux types d’essais utilisant deux dispositifs diﬀérents d’ATG sont utilisés
pour mener cette étude à l’échelle de la particule. Le premier dispositif, celui du
CIRAD, a permis d’obtenir un régime thermique isotherme avec une faible vitesse
de chauﬀe, constante, de 20oC/min. Pour atteindre des vitesses de chauﬀe plus
importantes et obtenir un régime thermique non-isotherme (0.2 < Bi < 10), un
second dispositif a été utilisé à l’École des Mines d’Albi.
2.1 ATG régime thermique isotherme
La ﬁgure 2.4 présente l’équipement ATG du CIRAD ; il est composé principa-
lement d’une microbalance, d’un réacteur et d’un four électrique. Une balance à
suspension magnétique ’Rubotherm’ est utilisée. Un système de refroidissement à
circulation d’eau à l’aide d’un cryostat permet de maintenir la température de la
balance à une température constante de 24oC. Le réacteur est constitué d’un tube
en acier inoxydable (inox 310) de 750 mm de longueur et 25 mm de diamètre inté-
rieur. Le four est constitué de deux demi coquilles composées de ﬁbres céramiques
avec éléments chauﬀants intégrés. La hauteur de la zone chauﬀée du réacteur est
d’environ 380 mm. De la ﬁbre d’alumine placée autour du four assure l’isolation
thermique du système. Un thermocouple de quelques millimètres placé en-dessous
du panier supportant l’échantillon permet de mesurer en continu la température
environnante.
Une bouteille d’azote comprimé de 4.5 2 et une bouteille de mélange comprimé
20/80 constitué de 20% d’oxygène et 80% d’azote en volume sont reliées chacune à
un débitmètre (0− 400 NL/min) aﬁn de contrôler le débit et la composition du gaz
réactif à l’entrée du réacteur. La composition de la bouteille de mélange 20/80 a été
choisie pour reproduire la composition de l’air atmosphérique.
L’ensemble des mesures de perte de masse, de température et de débit est collecté
par un système d’acquisition cadencé à une fréquence de 0.2 Hz. Les thermocouples
et les débitmètres sont reliés à une carte d’acquisition de type ’ISK 200’ en amont
du PC et la balance envoie directement le signal au PC. Le contrôle des paramètres
de fonctionnement, tel que la vitesse de chauﬀe et les débits de gaz, ainsi que l’ac-
quisition, sont réalisés à l’aide d’un logiciel développé sous ’LabView’. Toutes les
données sont enregistrées dans un seul ﬁchier.
2. la qualité 4.5 correspond à une pureté supérieur à 99.995% en volume
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Figure 2.4 : Représentation schématique du dispositif ATG CIRAD.
Lors d’une expérience, la température du four est programmée (ﬁgure 2.5). Tout
d’abord un palier de 30 min est réalisé à 120oC aﬁn d’assurer un séchage complet
de l’échantillon. Ensuite, la température augmente avec une vitesse de chauﬀe de
20oC/min jusqu’à une température de 800oC. Un second palier de 30 min est réalisé
à 800oC. Après l’expérience, on laisse refroidir le réacteur. On remarque que la
température environnante, en dessous de quelques millimètres du panier (ﬁgure 2.4),
est relativement proche de celle du four (ﬁgure 2.5).
Au début de chaque essai, l’échantillon est tout d’abord pesé et ensuite suspendu
à la balance. Puis, les débits des gaz et le programme de température sont lancés. Le
signal brut envoyé par la balance indique la perte de masse en continu. Cette perte
de masse représente la diﬀérence entre la masse instantanée et la masse initiale de
l’échantillon. La ﬁgure 2.6 présente un résultat brut de perte de masse lors d’un essai.
On peut distinguer la phase de séchage et la phase de dégradation de l’échantillon.
Pour comparer les résultats des diﬀérents essais sous diﬀérentes conditions opé-
ratoires, la perte de masse est représentée en utilisant le rapport entre la masse
instantanée m(t) et la masse initiale après séchage m0 de l’échantillon :
TG =
m(t)
m0
(2.18)
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Figure 2.5 : Évolution de la température du four et celle environnante pendant un essai
ATG CIRAD.
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Figure 2.6 : Résultat de perte de masse brut lors d’un essai ATG CIRAD.
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Figure 2.7 : Exemple des courbes TG et DTG (sans et avec lissage) pour un essais ATG
CIRAD.
Les courbes de perte de masse TG sont ensuite tracées en fonction de la tem-
pérature environnante (ﬁgure 2.7). En outre des courbes de perte de masse (TG),
les courbes dm
dt
(DTG) sont tracées pour chacun des essais. On remarque un bruit
important dans les courbes DTG (ﬁgure 2.7). La moyenne glissante est la technique
utilisée pour le lissage de ces courbes. La ﬁgure 2.7 présente la diﬀérence entre des
courbes DTG avant et après lissage. La moyenne glissante, ou moyenne mobile,
permet de lisser une série de valeurs exprimées en fonction du temps. Elle permet
d’éliminer les ﬂuctuations parasites. Elle est dite ’mobile’ parce qu’elle est recalculée
d’une façon continue en utilisant à chaque calcul un sous-ensemble de N valeurs.
N représente la taille de la fenêtre et son choix est un compromis : elle doit être
suﬃsamment large pour éliminer le bruit mais pas trop pour éviter la perte des infor-
mations signiﬁcatives. Pour représenter des courbes DTG on a choisi deux lissages
successifs avec des tailles de fenêtre de 2 puis de 5 valeurs.
2.2 ATG régime thermique non-isotherme
L’inconvénient principal de l’équipement CIRAD est que la vitesse de chauﬀe
ne peut pas dépasser 20oC/min. Dans certaines conditions, les vitesses de chauﬀe
peuvent atteindre des valeurs plus importantes dans les réacteurs industriels. Aﬁn
de pouvoir tester l’eﬀet de la taille des particules à des vitesses de chauﬀe élevées
et dans des conditions de régimes thermiques non-isothermes, un dispositif ATG à
l’École des Mines d’Albi permettant d’atteindre de telles conditions a été utilisé.
L’équipement ATG Mines-Albi, représenté dans la ﬁgure 2.8, est formé de trois
parties principales :
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Figure 2.8 : Représentation schématique du dispositif ATG Mines-Albi.
– le système de chauﬀe constitué d’un préchauﬀeur de gaz à l’entrée du réacteur
et d’un four électrique le long du réacteur,
– le système de contrôle des débits de gaz, à l’entrée du réacteur, constitué de
deux débitmètres de contrôle. Un débitmètre relié à l’azote et un autre relié à
l’air comprimé,
– le système de pesée constitué d’une balance électronique de précision ±0.1 mg.
Trois tubes en céramique, de 1m de longueur et 2.4mm de diamètre, sont ﬁxés
sur un support métallique posé sur la balance. Ces trois tubes soutiennent un
panier en platine de 50 mm de diamètre. Une paroi latérale constituée d’une
grille (mailles de 500 µm) entoure le panier. L’échantillon de biomasse est posé
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sur une grille ﬁxé en-dessus du panier.
La longueur du réacteur, en alumine, est de 2 m avec un diamètre de 75 mm.
Le contrôle de température s’eﬀectue indépendamment sur trois zones pour assurer
l’homogénéité de la température le long du réacteur.
Dans ce type d’essais, le réacteur et les gaz introduits sont chauﬀés jusqu’à
atteindre la température de consigne. Ensuite à l’aide d’un système manivelle, la
grille contenant l’échantillon est introduite au centre du réacteur (à environ 1 m du
bas) en moins de 15 s. La mesure de la perte de masse est réalisée avec une fréquence
de 10 Hz (une mesure chaque 0.1 s). Les courbes TG et DTG, sans et avec lissage,
sont tracées en fonction du temps, comme le montre la ﬁgures 2.9.
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Figure 2.9 : Exemple de courbes TG et DTG pour un essai ATG Mines-Albi, sans et
avec lissage.
Les premiers secondes qui correspondent à l’introduction de l’échantillon dans le
réacteur sont exclues des courbes TG et DTG. Sur la ﬁgure 2.9, on remarque que la
courbe de perte de masse (TG) présente des discontinuités. La technique de lissage
polynomiale par la méthode des moindres carrés est utilisée ici pour le lissage de la
courbe. Cette méthode consiste à rechercher une fonction polynomiale, pour chaque
N éléments, qui minimise l’écart entre le polynôme et les points de mesure par la
technique des moindres carrés. Les courbes TG sont lissées avec un N = 120 pour
une température du four de 400oC et un N = 30 pour 600oC. Les courbe DTG sont
calculées en utilisant les courbes lissées de TG et ensuite un lissage est appliqué avec
N = 70 pour 400oC et N = 30 pour 600oC.
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2.3 Mesure de températures au cœur d’une particule
Des essais complémentaires ont été réalisés dans les deux dispositifs aﬁn de me-
surer les températures à l’intérieur d’une particule au cours de sa dégradation. Deux
thermocouples de diamètre 0.5 mm ont été insérés dans une particule cylindrique de
bois de 12 mm de diamètre, comme l’illustre la ﬁgure 2.10. Le premier thermocouple
est situé à l’axe et le second à 2 mm de la surface latérale de la particule.
12
 m
m
 
Thermocouples 
2 mm 
15 mm 
Fibres 
Figure 2.10 : Position des thermocouples à l’intérieur de la particule de 12 mm de dia-
mètre.
Les températures au cœur de la particule sont mesurées dans les mêmes condi-
tions opératoires que lors des essais de mesure de perte de masse. La mesure de la
perte de masse et celle des températures au cœur de la particule sont réalisées sépa-
rément pour éviter les perturbations qui peuvent être causées par les thermocouples
sur la mesure de la perte de masse.
3 Mise en place des essais
3.1 Description des particules de bois
Les échantillons sont constitués de particules cylindriques de bois de pin. Ce choix
nous permet d’obtenir des échantillons plus homogènes en taille et en composition
que les plaquettes forestières. Toutes les particules ont une longueur de 15 mm et
elle sont dénommées par leur diamètre. Trois particules de diamètre diﬀérent ont
été testées : 4, 8 et 12 mm, qui correspondent à des masses, respectivement, de
105− 115 mg, 370− 390 mg et 850− 870 mg (ﬁgure 2.11). L’orientation des ﬁbres
est parallèle à l’axe du cylindre des échantillons. Les analyses immédiate et ultime
du bois des échantillons utilisés dans nos essais sont détaillées dans le tableau 3.1.
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4 mm 8 mm 12 mm 
Figure 2.11 : Les particules cylindriques de bois de pins.
humidité (%) 10.5 ± 0.20
Analyse immédiate (%m sec)
Matières volatiles 83.3 ± 0.50
Carbone ﬁxe 15.4 ± 0.70
Cendres 1.3 ± 0.20
Analyse ultime (%m sec)
C 52.2 ± 0.50
H 6 ± 0.25
N 0.1 ± 0.05
O (par diﬀérence) 41.7 ± 0.75
PCI (MJ/kg sur sec) 19.6 ± 0.12
Tableau 2.1 : Caractéristiques du bois utilisés dans les essais à l’échelle de la particule.
3.2 Eﬀet du panier
Lorsque l’échantillon est posé directement sur un panier, ce dernier peut avoir
une inﬂuence sur la dégradation de la particule du fait d’une limitation par les
transferts de matière. Ainsi, une grille tressée en platine a été conçue pour suspendre
l’échantillon au-dessus du panier (ﬁgures 2.4 et 2.8). Le panier en céramique pour
les essais au CIRAD joue le rôle de lest.
Deux essais ATG-CIRAD (régime thermique isotherme) ont été eﬀectués pour
une particule de 4 mm de diamètre et dans une atmosphère présentant 10% d’O2.
Dans le premier essai, la particule a été posée directement sur le panier en céramique
et dans le second essai, la particule a été posée sur la grille en platine. Les courbes TG
et DTG de ces essais sont représentées sur la ﬁgure 2.12. On remarque que lorsque
la particule est suspendue sur la grille, sa perte de masse est plus rapide : il y a
donc limitation par les transferts externes lorsque la particule est posée directement
sur le panier. Les mêmes types d’essais ont été réalisés pour un régime thermique
non-isotherme à Mines-Albi et pour une température du four de 600oC. D’après la
ﬁgure 2.13, qualitativement, les mêmes eﬀets du panier sont observés pour ces essais.
Dans tous les essais qui suivent, l’échantillon est toujours suspendu par une grille
pour les deux types d’essais ATG.
3. MISE EN PLACE DES ESSAIS 37
CHAPITRE 2. ÉTUDE EXPÉRIMENTALE DE LA PYROLYSE OXYDANTE
D’UNE PARTICULE DE BOIS
 
0
0.001
0.002
0.003
0.004
0.005
0.006
0
0.2
0.4
0.6
0.8
1
1.2
0 100 200 300 400 500 600 700 800
D
TG
 (
s-
1 )
 
TG
 (
m
/m
0)
 
Temperature (°C) 
panier
grille
Figure 2.12 : Eﬀet du panier sur les essais ATG CIRAD
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Figure 2.13 : Eﬀet du panier sur les essais ATG Mines-Albi.
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3.3 Eﬀet du débit de gaz introduit
Des essais avec des concentrations molaires en O2 de 0%, 10% et 20% on été
réalisés. Les concentrations sont ajustées à partir des deux débitmètres massiques
reliés aux bouteilles de N2 et O2/N2 (20/80).
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Figure 2.14 : Eﬀet du débit de gaz sur les essais ATG CIRAD.
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Figure 2.15 : Eﬀet du débit de gaz sur les essais ATG Mines-Albi.
Si le débit de gaz oxydant est trop faible, il y a un risque de limitation par
la stœchiométrie de l’oxydation et par les transferts externes de matière. Ainsi,
diﬀérents essais ATG-CIRAD ont été eﬀectués, pour une particule de 12 mm et
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10% d’O2, en faisant varier le débit de gaz total (50, 250, 400 et 800 Nml/min).
Les résultats sont présentés dans la ﬁgure 2.14.
On remarque qu’à partir de 400 Nml/min il n’y a plus d’inﬂuence sur les courbes
TG et DTG et les limitations par la stœchiométrie et potentiellement les transferts
thermiques externes de matière sont négligeables. Ces essais justiﬁent le choix d’un
débit de gaz de 400 Nml/min pour tous les essais ATG CIRAD qui suivent. En ce
qui concerne les essais ATG Mines-Albi, un débit de 10 Nl/min a été choisi. D’après
la ﬁgure 2.15, on remarque que pour un débit de 20 Nl/min la courbe de perte de
masse est presque la même.
3.4 Essais de répétabilité
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Figure 2.16 : Essais de répétabilité ATG CIRAD.
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Figure 2.17 : Essais de répétabilité ATG Mines-Albi.
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Aﬁn de vériﬁer la ﬁabilité de nos résultats, un test de répétabilité consistant à
mener une série de trois essais identiques a été réalisé pour les deux types d’essais
(CIRAD et Mines-Albi) pour une particule de 8 mm et 10% d’O2. La vitesse de
chauﬀe est de 20oC/min pour les essais CIRAD et une température de four de
400oC pour les essais Mines-Albi. Les résultats représentés sur les ﬁgures 2.16 et
2.17 montrent que les courbes TG et DTG sont très proches pour les trois essais des
deux dispositifs : les écarts restent inférieur à 20% pour l’ensemble des essais.
4 Résultats
4.1 Eﬀet de l’oxygène sur la dégradation
Récemment, la pyrolyse en présence d’oxygène a été beaucoup étudiée par ana-
lyse thermogravimétrique. Les résultats ont montré la présence de deux pics dans les
courbe DTG en présence d’oxygène, contre un seul pic en milieu inerte [52–55,101,
102]. Le premier pic a été lié à la phase de pyrolyse et d’oxydation du combustible
et le second pic, à des températures plus élevées, à l’oxydation du char produit par
la première phase.
En général, en présence d’oxygène la pyrolyse démarre plus tôt et sa vitesse est
plus importante [7, 52, 53]. À noter que tous ces essais ont été eﬀectués en régime
thermique isotherme sur des échantillons ﬁnement broyés aﬁn de réduire les limita-
tions par les transferts. La ﬁgure 2.18 présente les courbes TG et DTG des essais
en régime thermique isotherme (ATG CIRAD), pour une particule de 4 mm et sous
diﬀérentes atmosphères : 0%, 10% et 20% d’O2. On remarque que la phase de py-
rolyse oxydante est produite dans une gamme de températures inférieure quand la
concentration d’O2 augmente. En outre, les pics de la phase de pyrolyse oxydante
des courbes DTG, qui représentent la vitesse de réaction maximale, augmentent
lorsque la concentration d’O2 augmente. Dans une atmosphère avec 20% d’O2, la
vitesse de réaction maximale est environ 1.8 fois plus élevée que dans une atmo-
sphère inerte (0% d’O2), et cela est vrai pour les trois tailles de particules testées.
Ohlemiller, cité dans [103], a expliqué que la phase de pyrolyse oxydante comprend
une réaction endothermique de pyrolyse et une autre réaction exothermique d’oxy-
dation. Cette dernière est responsable de l’accélération de la dégradation. En ce qui
concerne le second pic dans les courbes DTG, lié à l’oxydation du char, d’après nos
essais ATG-CIRAD, on remarque que ce pic n’apparait que pour la particule de
4 mm.
Le bois est constitué essentiellement de trois composants : des hémicelluloses, de
la cellulose et de la lignine, en plus de faibles quantités d’extractifs et de cendres
[39,53,104–107]. Branca et Di Blasi [53] ont associé le plateau qui apparaît au début
des courbes DTG à la dégradation des hémicelluloses, et le pic à la dégradation de
la cellulose. D’après la courbe DTG de la ﬁgure 2.18, dans une atmosphère inerte,
on remarque que la pyrolyse des hémicelluloses se produit entre 220oC et 340oC et
la pyrolyse de la cellulose entre 340oC et 410oC. Ces résultats sont en bon accord
avec ceux de Yang et al. [108].
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Figure 2.18 : Inﬂuence de la concentration d’oxygène sur la dégradation pour une parti-
cule de 4 mm, ATG CIRAD.
En présence d’oxygène, nos résultats montrent que le plateau lié à la dégrada-
tion des hémicelluloses disparaît avec l’augmentation de la concentration en O2.
Anca-Couce et al. [3] ont attribué ce phénomène à une superposition des pics de
dégradation des hémicelluloses et de la cellulose, provoquant une vitesse de réaction
plus importante pour les concentrations en oxygène les plus élevées.
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4.2 Eﬀet de la taille de la particule sur la dégradation
 
 
0
0.2
0.4
0.6
0.8
1
1.2
0 100 200 300 400 500 600 700 800
TG
 (
m
/m
0)
 
Temperature (°C) 
4 mm
8 mm
12 mm
0% O2 
20% O2 
0
0.001
0.002
0.003
0.004
0.005
0.006
0.007
0.008
0 100 200 300 400 500 600 700 800
D
TG
 (
s)
 
Temperature (°C) 
4 mm
8 mm
12 mm
0% O2 
20% O2 
Figure 2.19 : Inﬂuence de la taille de particules sur la dégradation pour deux atmo-
sphères : 0% et 20% d’O2, ATG CIRAD.
La ﬁgure 2.19 présente les courbes TG et DTG des essais ATG CIRAD, pour
les trois tailles de particules et dans deux atmosphères : 0% et 20% d’O2. En milieu
inerte, on remarque que la taille n’a pas d’inﬂuence sur la dégradation pour une
vitesse de chauﬀe de 20oC/min et dans cette gamme de diamètre de particules.
Cela peut s’expliquer par une vitesse de chauﬀe lente et des particules uniformes en
température et en composition. En présence d’oxygène, on observe un démarrage
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plus précoce de la phase de pyrolyse oxydante pour des tailles de particules plus
petites, mais ces diﬀérences restent non signiﬁcatives. Dans une même atmosphère,
la vitesse de réaction maximale est identique pour les trois tailles de particules.
Les diﬀérences les plus importantes sur les courbes apparaissent durant la phase
de combustion du char : on observe que cette vitesse d’oxydation est limitée par la
taille des particules.
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Figure 2.20 : Inﬂuence de la taille des particules pour les essais ATG Mines-Albi : à
gauche les courbes TG et DTG pour 400oC et à droite pour 600oC.
L’inﬂuence de la taille des particules sur la phase de pyrolyse est plus importante
pour des vitesses de chauﬀe élevées [40], lorsque le nombre de Biot est important
(> 0.2). Dans le but de montrer l’eﬀet de la taille de la particule sur la pyrolyse
oxydante, des essais avec un régime thermique non-isotherme (0.2 < Bi < 10) ont
été réalisés en utilisant l’ATG Mines-Albi. La ﬁgure 2.20 présente les résultats des
essais obtenus sous diﬀérentes concentrations d’oxygène, pour deux températures de
four (400 et 600oC) et deux diamètres de particules (4 et 12 mm). Contrairement au
régime thermique isotherme, on remarque que la taille de particule a une inﬂuence
importante sur les phases de pyrolyse oxydante et d’oxydation du char. La conversion
ralentit lorsque la taille de la particule augmente pour les deux températures de four.
À 600oC (ﬁgure 2.20) et pour les trois concentrations en oxygène, on constate que
le temps nécessaire à la conversion d’une particule de 12 mm est environ le double
du temps nécessaire à la conversion d’une particule de 4 mm. En outre, les pics des
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courbes DTG diminuent avec l’augmentation de la taille de particules. Les mêmes
résultats qualitatifs ont été obtenus par Haydary et al. [56].
Pour les essais réalisés en régime thermique non-isotherme aux Mines-Albi, le
nombre de Biot ainsi que les vitesses de chauﬀe sont plus élevés lorsque la tempé-
rature de consigne augmente. En passant de 400 à 600oC les transferts thermiques
externes par convection et par rayonnement sont plus importants. Les résultats de
la ﬁgure 2.20 montrent que le temps nécessaire à la conversion est divisé par deux et
les pics DTG augmentent de 2 à 3 fois en passant de 400 à 600oC. Ceci s’explique
par l’augmentation de la vitesse de chauﬀe à haute température. Quand à l’eﬀet
du nombre de Biot, il peut être observé par l’inﬂuence de la taille de particules qui
est plus importante en augmentant la température du four. En eﬀet, à 400oC, les
pics DTG obtenus pour des diamètres de 12 mm sont environ 1.5 fois plus faibles
que pour ceux de 4 mm ; et à 600oC, les pics sont environ 3 fois plus faibles. Dans
le cas d’un régime thermique non-isotherme, les limitations par les transferts sont
signiﬁcatifs et inﬂuencent directement la conversion des particules. Logiquement,
ces limitations sont plus importantes en augmentant la taille de la particule et le
nombre de Biot, ou encore la vitesse de chauﬀe.
4.3 Comportement thermique de la particule
La ﬁgure 2.21 présente les proﬁls de températures à l’axe et à 2 mm de la surface
latérale d’une particule de 12 mm et la courbe TG pour une atmosphère avec 10%
d’O2 pendant un essai ATG CIRAD à 20oC/min. On remarque que les températures
à l’intérieur de la particule augmentent au début de l’essai, jusqu’à atteindre un point
d’inﬂexion vers la ﬁn de phase de pyrolyse oxydante, puis elles augmentent consi-
dérablement jusqu’à atteindre un plateau. Ensuite, les températures augmentent de
façon linéaire durant la phase d’oxydation du char. Durant la phase de pyrolyse oxy-
dante, on remarque que les deux proﬁls de température à l’intérieur de la particule
sont identiques : la particule est donc isotherme. Pendant la phase d’oxydation du
char, une surchauﬀe de 30− 40oC est observée au centre de la particule.
Sur la ﬁgure 2.21, on remarque que dès la ﬁn de la phase de pyrolyse oxydante, la
température à l’intérieur de la particule dépasse la température environnante. Cela
peut être expliqué par l’existence de réactions exothermiques pendant la pyrolyse
du bois [109,110] ou aussi dans notre cas par des réactions d’oxydation du bois.
L’inﬂuence de la concentration en oxygène sur les proﬁls de température au
centre de la particule est présentée sur la ﬁgure 2.22. On remarque que l’inﬂuence
de l’oxygène est prépondérante sur cette phase exothermique vers la ﬁn de la phase
de pyrolyse oxydante. La température maximale à la ﬁn de la phase de pyrolyse
oxydante augmente lorsque la concentration en oxygène augmente : 480oC pour 0%
d’O2, 520oC pour 10% d’O2 et 530oC pour 20% d’O2. De plus, le temps néces-
saire pour atteindre cette température diminue lorsque la concentration en oxygène
augmente : environ 130 s de diﬀérence entre 0% et 20% d’O2 .
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Figure 2.21 : Proﬁls de températures à l’intérieur d’une particule de diamètre 12 mm
ainsi que la courbe TG pour une atmosphère avec 10% d’O2, ATG CIRAD
à 20oC/min.
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Figure 2.22 : Proﬁls de températures au centre d’une particule de diamètre 12 mm pour
les trois diﬀérentes atmosphères (0, 10 et 20% d’O2), ATG CIRAD à
20oC/min.
46 4. RÉSULTATS
CHAPITRE 2. ÉTUDE EXPÉRIMENTALE DE LA PYROLYSE OXYDANTE
D’UNE PARTICULE DE BOIS
 
0
0.1
0.2
0.3
0.4
0.5
0.6
0.7
0.8
0.9
1
0
150
300
450
600
750
0 50 100 150 200
TG
 (
m
/m
0)
 
Te
m
p
é
ra
tu
re
 (
°C
) 
Temps (s) 
2 mm de la surface
centre
TG
Pyrolyse 
oxydante 
 
Oxydation de char 
 
Figure 2.23 : Proﬁls de températures à l’intérieur d’une particule de diamètre 12 mm et
la courbe TG pour une atmosphère avec 10% d’O2, ATG Albi à 600oC.
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Figure 2.24 : Proﬁls de températures au centre d’une particule de diamètre 12 mm pour
les trois diﬀérentes atmosphères (0, 10 et 20% d’O2), ATG Mines-Albi à
600oC.
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En ce qui concerne les essais ATG Mines-Albi (régime thermique non-isotherme),
la ﬁgure 2.23 (10% d’O2 et une température du four de 600oC) montre que la tem-
pérature à l’intérieur de la particule augmente jusqu’à atteindre un point d’inﬂexion
vers la ﬁn de la phase de pyrolyse oxydante, puis elle augmente considérablement en
dépassant la température du four jusqu’à atteindre une valeur qui reste constante
durant la phase d’oxydation du char. Dès le début de la dégradation, une diﬀérence
importante est observée entre les deux proﬁls à l’axe et à 2 mm de la surface latérale
pendant la phase de pyrolyse oxydante. Cette diﬀérence conﬁrme que la dégradation
de la particule est limitée par les phénomènes de transferts de matière et de chaleur
dans le cas d’un régime thermique non-isotherme (Bi > 0.2). Mais, pendant la phase
d’oxydation de char, la diﬀérence entre les deux températures est moins importante.
La vitesse de chauﬀe de la particule peut être estimée à environ 430oC/min pour cet
essai. Pour ce type d’essai, l’oxygène joue aussi un rôle prépondérant sur les tempé-
ratures de réaction : d’après la ﬁgure 2.24, la température maximale est de l’ordre
de 600oC, 685oC et 820oC, respectivement, pour une atmosphère avec 0%, 10% et
20% d’O2. En outre le temps nécessaire pour atteindre cette température, comme
dans le cas d’un régime thermique isotherme, diminue lorsque la concentration en
oxygène augmente : 130 s, 110 s et 100 s, respectivement, pour une atmosphère avec
0%, 10% et 20% d’O2.
4.4 Comparaison Expériences/Modèles cinétiques de la lit-
térature
Dans cette partie, nous proposons de comparer les résultats ATG CIRAD, pour
un régime thermique isotherme, avec des modèles issus de la littérature.
Anca-Couce [1] a déterminé les constantes cinétiques en régime intrinsèque pour
le bois de pin avec un schéma cinétique d’Ohlemiller. Les résultats de ce modèle sont
présentés dans les ﬁgures 2.25, 2.26 et 2.27, respectivement, pour 0%, 10% et 20%
d’O2 et comparés avec les essais ATG CIRAD pour les trois tailles de particules. Les
courbes du modèle d’Anca-Couce [1] sont établies à partir de l’équation suivante :
m(t)
m0
=
mb(t) +mc(t)
m0
(2.19)
Les masse mb et mc sont calculées à partir des données cinétiques du tableau 2.2
pour les trois réactions : pyrolyse du bois, oxydation du bois et oxydation du char.
Réaction E (kJ mol−1) A (s−1) n nO2 νc νa
Pyrolyse du bois 105 106.34 0.87 - 0.3 -
Oxydation du bois 127 108.72 0.63 0.72 0.3 -
Oxydation du char 124 106.55 0.56 0.68 - 0.03
Tableau 2.2 : Paramètres globaux des cinétiques des réactions selon Anca-Couce [1].
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Figure 2.25 : Comparaison des essais ATG CIRAD avec le modèle cinétique avec les
constantes d’Anca-Couce [1] pour 0% d’O2.
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Figure 2.26 : Comparaison des essais ATG CIRAD avec le modèle cinétique avec les
constantes d’Anca-Couce [1] pour 10% d’O2.
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Figure 2.27 : Comparaison des essais ATG CIRAD avec le modèle cinétique avec les
constantes d’Anca-Couce [1] pour 20% d’O2.
En milieu inerte (ﬁgure 2.25), le modèle reproduit correctement les résultats
expérimentaux jusqu’à environ 440oC et moins bien pour des températures plus
élevées. Anca-couce [1] a observé que l’utilisation d’un seul composant pour le bois
ne permet pas de décrire la pyrolyse avec précision. Aﬁn d’améliorer le modèle il
est plus approprié d’appliquer un mécanisme de pyrolyse multi-composant, c’est-à-
dire une réaction de pyrolyse pour chacun des pseudo-composants du bois, soit, la
cellulose, l’hémicellulose et la lignine.
En présence d’oxygène (ﬁgure 2.26 et 2.27), la superposition des courbes expéri-
mentales et du modèle montre que ce dernier est valide uniquement pour la première
phase de pyrolyse oxydante. Les cinétiques intrinsèques s’appliquent bien à la pyro-
lyse oxydante pour une faible vitesse de chauﬀe de 20oC/min et pour les trois tailles
de particules (4, 8 et 12 mm en diamètre).
D’autre part, on remarque que le modèle ne reproduit pas les courbes expéri-
mentales pour la phase d’oxydation de char. Cette phase dépend clairement de la
taille des particules. Aﬁn de modéliser l’oxydation de char, un modèle SCM a été
appliqué en considérant la vitesse de réaction suivante :
rchar =
ΩMC
1
kf
+
1
kr
AsgCO2 (2.20)
Les résultats du modèle SCM, comparés avec les courbes expérimentales pour les
essais ATG CIRAD, sont présentés sur la ﬁgure 2.28 la ﬁgure 2.29, respectivement
pour 10% et 20% d’O2.
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Paramètre Valeur ou expression réf.
diamètre des particules dp = 4 , 8 et 12 mm
diamètre du réacteur dr = 20 mm
débit gaz Qg = 400 ml/min
vitesse des gaz ug = 0.0212 m/s
Coeﬃcient de diﬀusion DO2 = 2× 10
−5( T
273
)1.81 [111]
viscosité dynamique du gaz µg = 1.98× 10−5( T300)
2/3 [43]
masse volumique du gaz ρg = 1.23
(
300
T
)
nombre de Reynold Re = ρgugdp
µg
nombre de Schmidt Sc = µg
ρgDO2
vitesse de réaction intrinsèque de
char
kr = 1.74Tsexp(−9× 103/Ts) [57]
coeﬃcient de transfert de masse kf =
DO2
dp
(2 + 1.1Re0.6Sc1/3) [57]
surface par unité de volume Asg = 4/dp
fraction volumique de l’O2 XO2 = 0.1 et 0.2
Concentration d’O2 CO2 =
ρg
Mg
XO2
Ω 1.15
ρc,0 120 kg/m3
Tableau 2.3 : Paramètres du modèle SCM correspondant aux essais CIRAD.
Les courbes du modèle SCM sont établies à partir de l’équation ci-dessous et des
paramètres présentés dans le tableau 2.3 :
mc(t)
mc,0
= 1−
1
ρc,0
∫ t
0
rchardt (2.21)
Dans ce modèle la température mesurée expérimentalement au cours du temps,
est un paramètre d’entrée. Comme la température à l’intérieur de la particule est
supérieure à la température environnante, une valeur constante de 150oC a été ajouté
à la température d’entrée du modèle. Les résultats de simulation montrent que les
courbes de perte de masse dépendent du diamètre de la particule et les résultats
sont proches des résultats expérimentaux dans les deux atmosphères à 10% et 20%
d’O2.
En général, on peut déduire que pour les essais ATG CIRAD, la phase de pyrolyse
oxydante est proche du régime intrinsèque, mais une fois que la phase de combustion
du char démarre, un modèle de type SCM qui prend en compte l’eﬀet de la taille de
la particule est nécessaire pour pouvoir décrire cette étape.
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Figure 2.28 : Comparaison des essais ATG CIRAD avec le modèle SCM pour la com-
bustion d’une particule de char pour 10% d’O2.
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Figure 2.29 : Comparaison des essais ATG CIRAD avec le modèle SCM pour la com-
bustion d’une particule de char pour 20% d’O2.
Le modèle de la littérature pour le régime thermique isotherme a été validé
par comparaison avec les résultats des essais ATG CIRAD. Cela nous permet de
l’utiliser dans un modèle numérique Euler/Euler à l’échelle du lit où les cinétiques
seront considérés en régime thermique isotherme.
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La comparaison des essais expérimentaux obtenus en régime thermique non-
isotherme aux Mines-Albi avec un modèle cinétique nécessite un travail supplémen-
taire. Cela nous permet de valider un modèle de particule, dans une approche Eu-
ler/Lagrange ou RPM, ou de valider des ’cinétiques apparentes’ dans une approche
Euler/Euler à l’échelle du lit, pour d’autres conditions opératoires où l’eﬀet de la
particule devient prépondérant dès le début de la dégradation de la biomasse.
5 Conclusion
Ce chapitre a décrit l’étude de la pyrolyse oxydante d’une particule de bois cy-
lindrique isolée dans diﬀérentes conditions opératoires. L’objectif était de présenter
l’inﬂuence de l’oxygène, de la taille de la particule, de la vitesse de chauﬀe et de
la température sur la pyrolyse oxydante, au moyen de deux dispositifs expérimen-
taux capables de fonctionner dans deux régimes thermiques diﬀérents : particules
isothermes et non-isothermes, correspondant à des chauﬀes lentes et rapides respec-
tivement. Dans un réacteur industriel, la vitesse de chauﬀe est située entre ces deux
cas.
Des essais préliminaires ont montré que si on place directement la particule sur
le panier, sa dégradation est limitée par les phénomènes de transferts. Aﬁn d’éviter
l’eﬀet du panier, les échantillons sont placés sur une grille qui réduit le contact de la
particule avec son support lors des essais. D’autres types d’essais ont été eﬀectuées
pour déterminer un débit minimum de gaz permettant de s’aﬀranchir de la limitation
par la stœchiométrie en présence d’oxygène. Enﬁn la ﬁabilité des résultats a été
vériﬁée par un test de répétabilité sur trois essais dans les mêmes conditions.
Pour les essais ATG CIRAD avec une faible vitesse de chauﬀe de 20oC/min,
la particule est isotherme même pour un diamètre de 12 mm. Dans ce type d’es-
sais, l’oxygène a une inﬂuence prépondérante sur la pyrolyse oxydante. Les pics des
courbes DTG sont plus importants et apparaissent à des températures plus faibles
lorsque la concentration en oxygène augmente. Le plateau de dégradation des hé-
micelluloses, bien marqué en atmosphère inerte (0% d’O2), a disparu en présence
d’oxygène à cause d’une superposition des réactions de chaque composé.
Les essais ATG Mines-Albi représentent les essais avec un régime thermique
non-isotherme (0.2 < Bi < 10). Ces essais ont mis en évidence l’eﬀet de la taille
des particules sur la pyrolyse oxydante. La dégradation de la particule est plus lente
pour les grandes tailles. À titre d’exemple, pour une température de four de 600oC,
la durée de pyrolyse oxydante d’une particule de 12 mm est deux fois plus élevée
que celle d’une particule de 4 mm. En augmentant la température du four, l’eﬀet de
la taille est plus important sur la dégradation car les transferts thermiques externes
sont plus intenses.
Les mesures de températures au cœur d’une particule de 12 mm ont montré
que la dégradation est limitée par les transferts thermiques uniquement en régime
thermique non-isotherme (Bi > 0.2). En outre, nous avons observé que la phase
de pyrolyse oxydante du bois était exothermique dans les deux cas de régime ther-
mique isotherme et non-isotherme. Cette exothermicité est plus élevée lorsque la
concentration d’oxygène dans l’atmosphère augmente.
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Enﬁn, la comparaison des essais ATG CIRAD avec un modèle intrinsèque de
la littérature a montré que dans nos conditions, la pyrolyse oxydante se produit
en régime intrinsèque, et est indépendante de la taille de la particule. Par contre,
l’oxydation de char, même à une faible vitesse de chauﬀe, nécessite d’être décrite à
l’aide d’un modèle à cœur rétrécissant qui prend en compte l’eﬀet de la taille de la
particule et des résistances externes.
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Chapitre 3
Étude expérimentale de la
pyrolyse oxydante de bois en lit
ﬁxe
Ce chapitre présente l’étude expérimentale de la pyrolyse oxydante de bois eﬀec-
tuée à l’échelle du lit. Dans un premier temps, nous présentons une synthèse biblio-
graphique sur le smouldering contre-courant qui, nous le verrons, présente plusieurs
similitudes avec notre étude. Puis les dispositifs expérimentaux (réacteur et ligne
d’échantillonnage) et les méthodologies développées pour la réalisation des essais
sont décrits. Finalement, les résultats en mode batch et en continu sont représentés,
selon que l’alimentation en bois se fait en continu ou non. Le mode dit ’batch’ nous
permet de caractériser la zone d’oxydation en terme de vitesse de propagation et de
composition des gaz produits. Les essais dits ’en continu’ permettent de reproduire
le fonctionnement d’un réacteur industriel. Ces essais ont pour objectif l’étude de
l’impact du débit d’air et de la densité du bois (plaquettes/granulés) sur la pyrolyse
oxydante.
1 Bibliographie
Le smouldering a été étudié, dans la plupart des cas, dans un lit ﬁxe en mode de
fonctionnement ’batch’ : le front de réaction se propage dans le lit jusqu’à la consom-
mation de la totalité du lit. Dans cette étude nous nous intéressons au smouldering à
contre-courant où l’on retrouve une phénoménologie proche de celle rencontrée lors
de la pyrolyse oxydante en lit ﬁxe en mode batch.
Le débit d’oxydant introduit, souvent l’air joue un rôle prépondérant sur le smoul-
dering. Selon Porteiro [8] le paramètre qui inﬂuence le plus n’est pas le combustible
lui même, mais le débit massique d’air fourni. En général, la vitesse du front de
combustion est exprimée à travers un débit de combustible consommé par unité
de surface du réacteur, ou ﬂux massique en kg/(m2s), aﬁn de pouvoir comparer
les vitesses de réaction de diﬀérents combustibles indépendamment de leurs masses
volumiques en vrac. La ﬁgure 3.1 présente le ﬂux massique de bois consommé en
fonction du ﬂux d’air selon Porteiro [8].
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Figure 3.1 : Flux massique de bois consommé en fonction du ﬂux d’air, selon Porteiro
[8] : représentation des diﬀérentes phases de combustion et de la ligne de
stœchiométrie.
On observe une première étape d’augmentation presque linéaire du ﬂux massique
de combustible avec l’augmentation du ﬂux d’air, puis un plateau qui témoigne
d’une vitesse de propagation constante. Finalement, une baisse importante du ﬂux
de combustible est observée pour des ﬂux d’air importants jusqu’à une extinction
à cause du refroidissement du front de réaction par convection. À noter que de
nombreuses études [6, 8, 82, 112–116] font référence également à ces trois phases.
Mais, les valeurs des ﬂux d’air et de bois varient selon l’étude ; plusieurs paramètres
peuvent inﬂuencer ces valeurs, d’une part, le combustible (type, humidité, taille des
particules...), d’autre part, le réacteur (isolation, épaisseur de la paroi...).
Théoriquement, la quantité d’oxygène nécessaire à la combustion stœchiomé-
trique de bois est 1.25 kg O2/kg bois [6], soit 5.4 kg d′air/kg bois. La droite sur
la ﬁgure 3.1 représente la condition stœchiométrique théorique ; au-dessus de cette
ligne le mélange air-combustible est riche en combustible, c’est-à-dire pauvre en air
et inversement au-dessous. En régime pauvre en air (riche en combustible), l’air in-
jecté est entièrement consommé dans la zone réactionnelle [87]. La partie en aval de
cette zone réactionnelle est constituée d’un résidu solide carboné appelé le char. Le
char est donc inerte dans ces conditions en défaut d’oxygène et seules des réactions
de craquage des goudrons peuvent avoir lieu. Ryu et al. [82] et Yang et al. [87] ont
observé que l’augmentation du débit d’air provoquait une diminution de la produc-
tion de char ; ils mettent en évidence la présence des réactions hétérogènes entre le
char et l’oxygène qui amènent l’énergie nécessaire au processus.
Par ailleurs, la prédiction de la production de char pour des conditions opéra-
toires données reste complexe et dépend de nombreux paramètres. Nos essais expé-
rimentaux, par la suite, apporteront des informations sur la production de char par
la pyrolyse oxydante (en défaut d’air).
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Ryu et al. [82] ont observé que la vitesse de propagation du front de réaction est
inversement proportionnelle à la masse volumique du combustible en vrac. Elle est,
pour un bois de densité en vrac de 181 kg/m3, environ quatre fois plus élevée que
pour un bois de densité 715 kg/m3. Les même tendances ont été également observées
par Horttanainen et al. [114].
Un autre paramètre qui peut inﬂuencer la vitesse de propagation du front de
combustion est le préchauﬀage de l’air à l’entrée du réacteur. Van der Lans et al. [117]
ont remarqué une augmentation de la vitesse de propagation du front de réaction
en préchauﬀant l’air de 20 à 140oC. À noter, que le préchauﬀage de l’air peut,
dans certaines conditions, provoquer une inﬂammation instantanée ; les essais ne
peuvent plus dans ce cas être interprétés en terme de vitesse de propagation d’un
front de réaction. Zhou et al [113] ont observé également une augmentation de la
vitesse de propagation du front de réaction et des températures en augmentant la
température de l’air introduit dans le réacteur. L’introduction de l’air préchauﬀé
favorise le séchage du combustible avant son oxydation.
La pyrolyse oxydante en lit ﬁxe met en jeu de nombreux phénomènes et beaucoup
de paramètres peuvent inﬂuencer le processus. Les objectifs principaux de la présente
étude sont cités ci-dessous :
• Accéder à une compréhension ﬁne du comportement de la ZO dans le lit par
la mesure des températures et l’établissement des bilans massiques expérimen-
taux.
• Étudier l’impact des conditions opératoires - débit d’air injecté et densité du
bois - sur la pyrolyse oxydante en lit ﬁxe continu,
• Fournir des données expérimentales aﬁn de valider par la suite un modèle à
l’échelle du réacteur. Nous avons étudié en particulier l’eﬀet thermique de la
paroi du réacteur sur le comportement de la zone d’oxydation.
Nous avons utilisé le réacteur CFiB (Continuous Fixed Bed) qui a été développé
au CIRAD à partir de 2003 aﬁn d’étudier la gazéiﬁcation de particules de char en lit
ﬁxe continu dans le cadre de plusieurs thèses [118–120]. Ensuite, le réacteur CFiB a
été modiﬁé et adapté dans le cadre de la thèse de Milhé [20] pour permettre l’étude
la pyrolyse oxydante de plaquettes forestières en lit ﬁxe continu.
2 Dispositifs expérimentaux
2.1 Le réacteur CFiB
Le dispositif expérimental CFiB est présenté dans la ﬁgure 3.2. Il est composé
de plusieurs systèmes : le tube réacteur, le système d’alimentation et le système
d’extraction.
2.1.1 Tube réacteur
Le réacteur est un tube en acier inoxydable réfractaire de 20 cm de diamètre et de
160 cm de hauteur. Il comporte des piquages disposés suivant une forme hélicoïdale
le long du réacteur.
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Figure 3.2 : Schéma du réacteur CFiB.
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Figure 3.3 : Schéma du tube réacteur CFiB avec les diﬀérents thermocouples.
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L’espace entre deux piquages successifs est de 10 cm. Ces piquages abritent des
thermocouples de types K permettant la mesure des températures à l’intérieur du
réacteur. Aﬁn de pouvoir mesurer les températures de la paroi extérieure du tube
réacteur, 40 thermocouples ont été soudés sur le réacteur, comme le montre la ﬁgure
3.3. On peut y distinguer trois séries de thermocouples :
• T2 à T9 : introduits dans le lit à travers les piquages du réacteur.
• t1m à t16m et t1p à t16p : ﬁxés le long de la paroi externe du réacteur. tim sont
diamétralement opposés à tip. La distance entre deux thermocouples successifs
est de 3 mm entre t3m à t14m et de 6 mm pour les autres.
• t1 à t8 : ﬁxés à la même hauteur, 30 cm de la grille, ils forment une couronne
sur la surface externe du réacteur. L’angle entre deux thermocouples successifs
est de 45o.
L’isolation thermique du réacteur est réalisée à l’aide d’une couche de 30 cm
d’épaisseur de laine céramique qui recouvre entièrement sa surface latérale.
Des capteurs de pressions sont situés en amont et en aval du réacteur ainsi que
dans la ligne d’évacuation des produits gazeux pour vériﬁer la présence éventuelle
de bouchages dans le réacteur ou en aval.
2.1.2 Système d’alimentation
L’alimentation en bois s’eﬀectue par le haut du réacteur. Les plaquettes fores-
tières ou les granulés de bois sont disposés sur un convoyeur à bande de 2 m de
longueur et 15 cm de largeur. La vitesse de convoyeur est constante et le débit
d’alimentation dépend de la quantité de bois déposée.
Pendant l’alimentation, l’étanchéité du réacteur est assurée par la présence de
deux vannes pneumatiques. Le convoyeur tourne lorsque la vanne du haut est ouverte
et s’arrête au bout d’un temps déﬁni. La vanne du haut se referme, puis celle du
bas s’ouvre pour permettre l’introduction du bois dans le réacteur. L’alimentation
est donc semi-continue. Les plaquettes ou les granulés de bois s’accumulent sur une
grille, située à 15 cm au-dessus de l’extrémité basse du réacteur, pour former le lit.
La hauteur du lit est mesurée en continu à l’aide d’un laser. Le signal du laser
relié au système d’alimentation permet de contrôler la hauteur du lit.
2.1.3 Système d’extraction
Au bas du réacteur, le dispositif d’extraction de char s’eﬀectue manuellement à
l’aide d’un bras racleur relié à la grille. En tournant la manivelle, le char raclé tombe
dans l’espace entre la grille et la paroi interne du réacteur et il est récupéré en bas
de l’installation dans un conteneur métallique. Une vanne pneumatique qui sépare le
réacteur du conteneur assure l’étanchéité du système lorsque le conteneur est retiré
pour pesage ou vidange.
À la sortie du réacteur, les gaz passent par un cyclone où ils sont débarrassés
des particules solides avant d’être envoyés dans un réacteur de postcombustion.
L’échantillonnage des produits gazeux est eﬀectué au niveau d’un piquage disposé
en dessous de la grille. Les tuyauteries jusqu’à la post-combustion sont chauﬀées à
350oC par des résistances électriques aﬁn d’éviter la condensation des vapeurs de
pyrolyse et un éventuel bouchage.
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2.2 Ligne d’échantillonnage
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Figure 3.4 : Schéma de la ligne d’échantillonnage. (1) Ligne de prélèvement chauﬀée, (2)
Bulleurs vides, (3) Bulleurs avec isopropanol, (4) Bulleur vide avec fritté,
(5) Bulleur avec sillicagel, (6) Bain cryostaté, (7) Pompe, (8) Débitmètre,
(9) Compteur volumétrique, (10) Analyseur micro-GC
Une ligne d’échantillonnage (ﬁgure 3.4) a été développée pour quantiﬁer la com-
position des gaz condensables (eau + goudrons) et permanents à la sortie du réac-
teur. Cette ligne d’échantillonnage est connectée au réacteur via le piquage situé en
dessous de la grille supportant le lit ﬁxe.
Cette ligne permet de prélever une partie des produits gazeux en sortie du ré-
acteur, de condenser la plupart des composés organiques (goudrons) et l’eau, et
d’analyser les gaz permanents en continu. Les gaz sont prélevés par une ligne de
prélèvement qui est chauﬀé à 300 oC pour éviter la condensation des composés or-
ganiques et de l’eau. Ensuite, les gaz traversent six ﬂacons bulleurs en série aﬁn de
piéger les condensables. Les deux premiers sont vides et à température ambiante :
l’eau constitue la majeur partie des condensables dans ces deux ﬂacons. Les trois
bulleurs suivants sont plongés dans un bain refroidi à environ -20 oC : le premier
contient de l’isopropanol, le second, contenant aussi de l’isopropanol, est muni d’un
fritté en quartz et le troisième est équipé seulement d’un fritté. Ce dernier permet
de recondenser l’isopropanol ou les composés organiques les plus volatiles entraînés
par le ﬂux gazeux. L’isopropanol est utilisé ici aﬁn de piéger les composés ayant une
faible tension en vapeur, comme le benzène. Le dernier bulleur est rempli de silicagel
aﬁn de piéger les dernières traces d’eau et de protéger l’analyseur de gaz en aval.
Les gaz secs sont ensuite aspirés par une pompe, ils passent à travers un débit-
mètre, puis un compteur à gaz pour être ﬁnalement analysés en continu par chro-
matographie en phase gazeuse (micro-GC). La micro-GC, équipée de deux colonnes
capillaires, permet de déterminer les concentrations en H2 , O2, N2, CO, CO2, CH4,
C2H4 et C2H6 toute les 1 min 40 s environ.
L’azote, inerte, est utilisé comme traceur pour déterminer le débit total des gaz
permanents. Le débit des condensables (des goudrons et de l’eau) en sortie de réac-
teur est déterminé par pesée des quantités condensées sur la durée d’échantillonnage
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dans les bulleurs. La méthode Karl-Fisher permet de mesurer la teneur en eau dans
l’échantillon.
2.3 Biomasse : Bois
 
Plaquettes forestières Granulés de bois 
Figure 3.5 : Les plaquettes forestières et les granulés de bois de pin.
Plaquettes forestières Granulés
Humidité (%) 9.8 ± 0.2 8 ± 0.2
Analyses immédiates (%m sec)
Cendres 0.4 ± 0.2 0.4 ± 0.2
Matières volatiles 83.7 ± 0.5 83.3 ± 0.5
Carbone ﬁxe (par diﬀérence) 15.9 ± 0.7 16.3± 0.7
Analyses ultimes (%m sec)
C 49 ± 0.5 51.7 ± 0.5
H 7.2 ± 0.25 7.1 ± 0.25
N 0.1 ± 0.05 0.1 ± 0.05
O (par diﬀérence) 43.7 ± 0.75 41.1 ± 0.75
PCI (MJ/kg sur sec) 18.3 ± 0.12 19.1 ± 0.12
Tableau 3.1 : Analyses immédiates et ultimes des plaquettes forestières et des granulés
de bois de pin
Deux types de bois ont été utilisés pendant les essais : les plaquettes forestières
PF (résineux) et les granulés de bois de pin (ﬁgure 3.5) dont les analyses immédiates
et ultimes sont représentées dans le tableau 3.1.
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La masse volumique vrac des plaquettes est d’environ 220 kg/m3 et celle des
granulés 690 kg/m3, soit environ trois fois plus élevée que celle des plaquettes.
Sur la ﬁgure 3.5, on observe que les plaquettes forestières sont hétérogènes, en
taille et en épaisseur, et que les granulés sont homogènes en taille : des cylindres
de 6 mm de diamètre et 20 mm de longueur. Pour les plaquettes une distribution
granulométrique a été établie selon la taille (plus grande dimension) et l’épaisseur
(plus petite dimension). La distribution de taille a été réalisée à l’aide d’un tamiseur
électrique selon la norme européenne "NFEN15149-1 : 2010" applicable pour des
particules de taille égale ou supérieure à 1 mm. La taille des particules correspond
dans ce cas à la taille des fentes de passage des tamis. Un échantillon de plaquettes de
bois de 8 l a été utilisé pour déterminer cette répartition ; les résultats sont présentés
dans la ﬁgure 3.6.
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Figure 3.6 : Distribution de la taille des plaquettes forestières.
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Figure 3.7 : Distribution de l’épaisseur des plaquettes forestières.
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La distribution de l’épaisseur des plaquettes a été réalisée pour trois échantillons
d’environ 12 g. Cette distribution a été réalisée manuellement, en mesurant l’épais-
seur de chaque particule à l’aide d’un comparateur. Les résultats moyennés sont
représentés dans la ﬁgure 3.7.
On remarque que 80% de la masse des particules ont une taille inférieure à 8 mm
et environ 80% ont une épaisseur inférieure à 4 mm. Les particules ont une taille
moyenne de 5.8 mm et une épaisseur moyenne de 2.6 mm.
3 Description d’un essai
3.1 Étape de démarrage
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Figure 3.8 : Phase de démarrage d’un essai CFiB.
L’étape de démarrage d’un essai est nécessaire à la création de la zone d’oxyda-
tion. Un lit de char de hauteur environ 15 − 20 cm est introduit dans le réacteur.
La surface du lit de char est à un niveau entre T7 et T8 (ﬁgure 3.2). Ce lit de char
est balayé et chauﬀé par un débit d’air (90 Nl/min) à environ 1000oC, introduit
au niveau de T2. Un préchauﬀeur électrique d’air a été utilisé dans ce but. La ﬁgure
3.8 présente les températures le long du réacteur au cours de la phase de démar-
rage des essais. Jusqu’à environ 77 min, On observe qu’elles augmentent lentement
jusqu’à environ 250oC à l’exception de T9. La combustion du char en surface du lit
s’initie alors, et provoque l’augmentation brusque de la température T8 (entre 77 et
79 min). Après observation de cette augmentation de température jusqu’à environ
900oC, l’air est alors injecté à température ambiante en haut du réacteur (ﬁgure
3.2).
Parallèlement, l’alimentation en bois est démarrée. Lorsque le bois frais recouvre
T7, T6 et T5, les températures baissent pour se stabiliser en dessous de 100oC. Si-
multanément, la température en T9 augmente et se stabilise en rejoignant celle en
T8 à environ 750oC, indiquant que les gaz chauds issus des réactions dans le lit
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réchauﬀent la partie basse du lit de char. On obtient alors un lit ﬁxe constitué en
haut de bois à basse température (< 100oC) et en bas de char à haute température
(à environ 750oC). En réalité, comme nous le montrerons plus loin, ce gradient de
température est localisé dans une zone de faible épaisseur (< 10 cm) qui sépare les
deux parties, bois et char, et qui est appelée zone d’oxydation ZO.
3.2 Fonctionnement en mode batch
Après l’étape de démarrage, le réacteur est rapidement rempli de bois jusqu’à
une hauteur de 80 cm. La ZO va alors se propager dans le lit vers l’arrivée d’air,
c’est-à-dire vers la surface du lit ﬁxe : nous sommes en conﬁguration de smoulde-
ring à contre-courant. Au passage de la zone d’oxydation sur un thermocouple, la
température va augmenter brusquement. Les essais en batch permettent de mesurer
l’évolution des températures le long du lit ﬁxe statique pendant la remontée de la
zone d’oxydation. Ainsi il est possible de déterminer la vitesse de la ZO. Connais-
sant la distance entre deux thermocouples successifs (L = 10 cm) et le temps τ en
min entre les deux montées brusques en température de ces deux thermocouples, la
vitesse de la ZO (uZO en cm/min) peut être déterminée comme suit :
uZO =
L
τ
(3.1)
L’évolution de la composition volumique des gaz permanents, pendant le passage
de la ZO, peut également être mesurée au niveau d’un piquage du réacteur.
3.3 Fonctionnement en mode continu
Après l’étape de démarrage, le réacteur est remplit de bois jusqu’à la hauteur de
80 cm, comme dans le mode ’en batch’. On laisse la ZO se propager jusqu’à atteindre
T6 à une distance d’environ 35 cm de la grille. On extrait le char en bas et on continu
à alimenter en bois par le haut de manière à conserver la position de la ZO.
En mode de fonctionnement continu, la hauteur totale du lit évolue en raison de
l’alimentation en bois, du décendrage et des réactions. Par ailleurs, la position de la
zone d’oxydation n’est à priori pas ﬁxe en raison du décendrage et de la propagation
du front de combustion vers le bois entrant. Ainsi pour maîtriser la hauteur du lit
et la position de la ZO, nous avons mis en place des techniques de détection et de
contrôle de ces deux données.
3.3.1 Contrôle de la hauteur du lit
La hauteur du lit ﬁxe en mode continu diminue en raison de l’extraction de char
et donc du déplacement global du lit vers le bas. Le tassement du lit à cause de la
conversion du bois en char cause aussi une diminution permanente de la hauteur
totale.
Dans l’ancienne conﬁguration, pour permettre l’observation du niveau du lit, l’air
introduit dans le réacteur était préchauﬀé à environ 150oC. Ainsi une diﬀérence de
température était mesurée selon que le thermocouple de contrôle (placé à la hauteur
moyenne du lit) était recouvert de bois (70oC) ou ne l’était pas (100oC). Le problème
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est que selon plusieurs études [113,117], l’air préchauﬀé peut inﬂuencer le processus
et plus précisément la vitesse de propagation du front de réaction.
Aﬁn d’éviter cette perturbation, un détecteur laser dirigé vers la surface du lit a
été installé au-dessus du réacteur. La valeur mesurée à chaque instant par le laser est
envoyée au système d’alimentation en bois aﬁn de permettre un réglage automatique
du niveau du lit. Nous avons ﬁxé une hauteur maximale et une autre minimale pour
le lit. Lorsque la valeur mesurée est inférieure à la consigne minimale ﬁxée pour le
lit, l’alimentation est relancée et lorsque cette valeur est supérieure à la consigne
maximale ﬁxée, l’alimentation est arrêtée.
La ﬁgure 3.9 présente l’évolution de la hauteur du lit au cours d’un essai en
continu. On remarque que lorsque la hauteur du lit est inférieure à 65 cm, l’alimen-
tation est relancée jusqu’à une valeur maximale de 72 cm. Ici, la hauteur du lit est
donc ﬁxée entre 65 et 72 cm, c’est-à-dire que la surface du lit est située entre T3 et
T2.
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Figure 3.9 : Évolution de la hauteur du lit au cours d’un essai CFiB en continu.
3.3.2 Contrôle de la position de la ZO
Au cours de nos essais en continu, nous avons ﬁxé la position de la ZO à environ
35 cm de la grille (soit en T6). Après la phase de démarrage et le remplissage en bois
du réacteur, la ZO se propage vers la surface du lit. Lorsque la température en T6
augmente brusquement, on considère que la ZO est au niveau de ce thermocouple, la
position désirée de la ZO. À cet instant une extraction manuelle de char est eﬀectuée
en donnant 8 tours de manivelle pour les essais avec des plaquettes forestières et
3 tours pour les essais avec des granulés : la ZO descend de quelque cm dans le
réacteur en raison du mouvement du lit ﬁxe et une chute brutale de température
est observée en T6. La ZO va remonter lentement. Lorsque la température en T6
dépasse celle en T7, une nouvelle extraction de char est eﬀectuée. La ﬁgure 3.10
présente les courbes de température de T7 et T6 lors d’un essai en continu. On observe
que T6 augmente périodiquement lorsque la ZO se rapproche de ce thermocouple.
Puis à chaque extraction, T6 chute brutalement en raison du déplacement de la ZO
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vers le bas ; T7 augmente légèrement à cause du rapprochement de la ZO de ce
thermocouple.
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Figure 3.10 : Evolution des températures T6 et T7 lors d’un essai de pyrolyse oxydante
de plaquettes de bois (débit d’air : 34 Nl/min)
3.3.3 Bilan matière
CFiB 
Bois 
humide Air 
Figure 3.11 : Schéma des entrants et des sortants pendant un essai CFiB en continu.
Pendant un essai en continu, les ﬂux entrants sont ceux du bois et de l’air ; les ﬂux
sortants sont ceux du char, des gaz permanents, des gaz condensables (goudrons) et
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de l’eau (ﬁgure 3.11). Les ﬂux entrants et sortants ont été quantiﬁés pour eﬀectuer
un bilan massique.
• Flux entrants
– Air
À l’aide d’un débitmètre, le débit volumique d’air à l’entrée du réacteur Qa
en Nl/min est ﬁxé. Le débit massique m˙a en g/min est déduit de la formule
suivante :
m˙a = Qaρa (3.2)
Avec ρa la masse volumique de l’air dans les conditions normales (ρa =
1.289 g/Nl). L’air est supposé sec et constitué de 78.1% d’azote et 21.9%
d’oxygène en masse.
– Bois
Le convoyeur à bande est alimenté systématiquement en étalant 2.44 kg de
bois sur 80 cm de longueur. Connaissant la masse de bois introduite dans le
réacteur pendant la durée d’un essai en continu, le débit de bois moyenné
(m˙b) peut être déterminé.
• Flux sortants
– Char
À chaque extraction, la masse de char est pesée. Le débit de char est déter-
miné en divisant la masse totale extraite par la durée de l’essai.
– Gaz permanents
Pour déterminer les débits des gaz permanents et des condensables, la ligne
d’échantillonnage décrite dans le paragraphe 2.2 est connectée à la sortie du
réacteur pendant l’essai en continu. Les débits des gaz permanents dans le
réacteur sont calculés à l’aide de la micro-GC. Le débit total des gaz perma-
nents est calculé à partir de l’équation de conservation de l’azote (inerte) :
m˙N2,e = m˙N2,s (3.3)
m˙N2,e et m˙N2,s sont, respectivement, les débits massiques d’azote à l’entrée
et la sortie du réacteur.
En connaissant la fraction massique de l’azote dans l’air à l’entrée, YN2,e, et
la fraction massique de l’azote dans les gaz échantillonnés à la sortie, YN2,s,
on peut écrire :
m˙a.YN2,e = m˙gp.YN2,s (3.4)
m˙gp = m˙a
YN2,e
YN2,s
(3.5)
Les concentrations des autres composés dans les gaz échantillonnés sont
calculées selon la formule suivante :
Yi,s =
Xi,sMi∑
i(Xi,sMi)
(3.6)
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Le débit de chacun des composés i constituant les gaz permanents peut être
calculé comme suit :
m˙i = Yi,sm˙gp (3.7)
i = N2, O2, H2, CO, CO2, CH4, C2H4 et C2H6.
– Condensables
En estimant que le solvant (l’isopropanol) introduit dans les bulleurs de la
ligne d’échantillonnage ne s’évapore pas, nous pouvons évaluer par pesée
sur la durée de prélèvement le débit moyen des condensables échantillonnés
(goudrons et eau) m˙c,sam. Considérant que le ratio entre le débit des conden-
sables et le débit des gaz permanents en sortie de réacteur, m˙c, se conserve
pendant l’échantillonnage, m˙c,sam, nous pouvons écrire :
m˙c = m˙gp
m˙c,sam
m˙gp,sam
(3.8)
Les condensables contiennent les goudrons, l’eau de pyrolyse oxydante et
l’eau issue de l’humidité du bois (%H) à l’entrée du réacteur. La teneur en
eau est mesurée par la méthode Karl-Fisher sur un échantillon des conden-
sables, YH2O,c. On considère que l’eau contenue dans le bois, sous forme
d’humidité, se retrouve en sortie en totalité dans les condensables :
m˙H2O,hum = m˙b,hum
%H
100
(3.9)
m˙H2O,hum et m˙b,hum sont, respectivement, le débit d’eau issus de l’humidité
et le débit de bois humide à l’entrée du réacteur.
Les débits d’eau de pyrolyse oxydante (m˙H2O,po) et de goudrons (m˙t) peuvent
être déduits, selon :
m˙H2O,po = m˙cYH2O,c − m˙H2O,hum (3.10)
et,
m˙t = m˙c − m˙H2O,po − m˙H2O,hum (3.11)
3.4 Bouclage et répétabilité des bilans matière
Des essais de répétabilité avec un débit d’air de 34 Nl/min ont été eﬀectués. Les
bilans matière sont représentés dans le tableau 3.2. Pour chaque essai, on peut donc
constater que le bilan matière est satisfaisant : la quantité des réactifs en entrée est
quasiment égale à celle des produits en sortie du réacteur, avec un faible écart de
valeur maximale de 7% pour ces trois essais. De plus, en comparant les débits des
trois essais pour chacun des composants, on observe une bonne répétabilité d’un
essai à un autre. Nous pouvons donc considérer que les méthodes mises en place
pour déterminer les débits entrants et sortants sont ﬁables.
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Débit (kg/h) Essai 1 Essai 2 Essai 3
Entrants
Bois 3.720 3.780 3.618
Air 2.630 2.630 2.630
Total 6.350 6.410 6.248
Sortants
Char 0.570 0.582 0.572
Gaz perm. 4.122 4.048 4.033
Goudrons 0.297 0.247 0.304
Eau 1.263 1.111 1.250
Total 6.252 5.988 6.159
Écart 1.54% 6.58% 1.42%
Tableau 3.2 : Répétabilité du bilan de matières pour un essai CFiB en continu avec
34 Nl/min d’air. L’écart est calculé par rapport aux entrants.
4 Résultats
4.1 Essais en batch
Températures
La ﬁgure 3.12 montre les courbes de température des deux thermocouples T6 et
T7, espacés de 10 cm, lors d’un essai ’en batch’ avec des plaquettes forestières et un
débit d’air de 34 Nl/min. On remarque, que quand la température en T7 atteint
sa valeur ﬁnale d’environ 650oC, le thermocouple T6 situé à 10 cm au-dessus reste
à une température basse. Cela peut être expliqué par le fait que le lit a une faible
conductivité thermique et l’alimentation du réacteur en air frais refroidit en continu
le lit en amont du front de réaction. Avec la propagation du front de réaction vers
le haut du lit, la température en T6 augmente. Les courbes de températures le long
du lit permettent de déterminer la vitesse du front de réaction ; la durée nécessaire
pour que deux thermocouples adjacents atteignent la même température permet de
calculer la vitesse du front de réaction [8]. Dans la plupart des cas, à contre-courant,
le front de réaction se propage à une vitesse constante [91, 121]. D’après la ﬁgure
3.12, la vitesse de la ZO est d’environ 0.39 cm/min.
La ﬁgure 3.12 montre qu’au niveau d’un thermocouple, avant le passage du front
de combustion, la température est stable, à environ 50oC. Cette température est
basse car le thermocouple est recouvert en bois qui est alimenté à la température
ambiante. Après un certain temps, la ZO atteint le thermocouple et une augmen-
tation très rapide de la température, jusqu’à environ 400oC, est observée. Puis,
un point d’inﬂexion apparait dans la courbe de température et l’augmentation est
moins rapide jusqu’à atteindre une valeur relativement stable d’environ 600−650oC.
70 4. RÉSULTATS
CHAPITRE 3. ÉTUDE EXPÉRIMENTALE DE LA PYROLYSE OXYDANTE DE
BOIS EN LIT FIXE
Des ﬂuctuations sont observées dans les courbes de température entre 400oC et
600− 650oC. Au niveau de la ZO, des échanges thermiques peuvent avoir lieu entre
les deux phases solide et gazeuse. Les thermocouples sont tantôt exposés à la phase
solide et tantôt à la phase gazeuse, toutes deux en écoulement, ce qui peut expliquer
les ﬂuctuations observées sur les courbes de température.
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Figure 3.12 : Evolution des températures T6 et T7 lors d’un essai de pyrolyse oxydante
de plaquettes de bois (débit d’air : 34 Nl/min)
Gaz permanents
La composition des gaz permanents au passage de la ZO a été mesurée à l’aide
de la micro-GC de la ligne d’échantillonnage. La ﬁgure 3.13 présente l’évolution de
la composition des gaz permanents (en %vol) en fonction du temps au passage de
la ZO, au niveau du piquage T7. On remarque qu’au début la composition des gaz
correspond à celle de l’air avec environ 21%vol d’O2 et 79%vol de N2. Quand la
ZO arrive au niveau de T7 (10 min), les concentrations en O2 et en N2 diminuent
rapidement alors que les concentrations des autres gaz - notamment le CO et le CO2
- augmentent en moins de 10 min. Dans cette première zone de front, on peut penser
que se déroulent les réactions de séchage, de pyrolyse et de combustion. Puis, à partir
de 20 min, la diminution de N2 et de O2 et l’augmentation des autres gaz devient
plus lente jusqu’à des valeurs relativement stables : 0% pour O2 et 54% pour N2.
Dans cette deuxième zone, on observe que les augmentations les plus remarquables
concernent le H2 et le CO : le pourcentage volumique passe de 3.5% à environ 8.8%
pour le H2 et de 14.6% à environ 19.6% pour le CO.
Les augmentations de CO et de H2 après la consommation complète de l’oxygène
peuvent être la conséquence des réactions de craquage thermiques des goudrons et
des réactions de gazéiﬁcation du char à la vapeur d’eau (C + H2O → CO + H2).
Mais les réactions de gazéiﬁcation -qui sont endothermiques- ne peuvent se produire
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qu’à des niveaux de température supérieurs à 800oC. Or, dans l’essai expérimental
en batch, on a remarqué que la température ﬁnale est inférieur à 700oC. On suppose
alors que ces augmentations de CO et de H2 après la consommation de l’oxygène
sont dues uniquement aux réactions réactions de craquage thermique des goudrons.
En résumé, avant le passage de la ZO, la composition des gaz permanents cor-
respond à celle de l’air à l’entrée du réacteur, et après son passage, la composition
change et est constituée d’un mélange de N2, CO, CO2, H2, CH4 avec des traces de
C2H4 et C2H6.
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Figure 3.13 : Composition (%vol) des gaz permanents au passage de la ZO vers T7 pen-
dant un essai batch avec un débit d’air de 34 Nl/min.
4.2 Essais en continu
Dans notre étude un débit d’air de référence de 34 Nl/min est ﬁxé. Ce débit
correspond à une vitesse d’entrée d’air (0.018 m/s) proche de celle rencontrée dans
les réacteurs industriels. L’essai de référence correspond à celui avec des plaquettes
forestières comme combustible et un débit d’air de 34 Nl/min à l’entrée du réacteur.
Températures
La ﬁgure 3.10 présente l’évolution des températures (T5 à T9) au sein du lit
au cours de l’essai de référence en continu. On remarque que seule la température
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en T6 évolue entre une valeur minimale et une valeur maximale due à l’extraction
du char et à la propagation de la ZO dans le bois au cours de chaque cycle. Les
températures en dessous de T6 sont relativement stable à des valeurs élevées (650−
700oC) et les températures en dessous de T6 sont aussi relativement stable mais à
des valeurs basses (20 − 50oC). Cela nous permet de déduire que l’épaisseur de la
ZO est inférieure à 10 cm.
Bilan massique
Figure 3.14 : Productions massiques, en pourcentage par rapport au débit de bois sec, de
la pyrolyse oxydante pour l’essai de référence en continu.
La ﬁgure 3.14 présente les productions massiques de l’essai de référence en
continu. Ces productions sont exprimées en pourcentage massique du débit de bois
sec à l’entrée du réacteur. Le pourcentage total en entrée ou en sortie dépasse donc
les 100% de manière à prendre en compte la quantité d’oxygène apportée. À noter
que l’eau issue de l’humidité et l’azote sont éliminés des bilans massiques dans les
entrants et les sortants, car, par hypothèse, on considère que leurs débits massiques
sont conservés. On remarque qu’on sous-estime le débit total des sortants par rap-
ports aux entrants ; l’écart entre les réactifs et les produits est dû aux erreurs de
mesures des diﬀérents débits de solides, de gaz permanents et de condensables.
Pour l’essai de référence, avec des plaquettes forestières et 34 Nl/min d’air, la
production massique de char est environ de 17.23%, en eau de 25.1%, en goudrons
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de 8.48% et en gaz permanent environ de 60.37%. L’écart entre les entrants et les
sortants est ici de 6.09%. Toujours à base de bois sec, les gaz permanents sont
constitués essentiellement de CO2 (31.77%), de CO (22.8%) et de petites quantités
de H2 (1.26%), CH4 (3.04%), C2H4 (1.08%) et C2H6 (0.42%).
Analyses du char
Les analyses immédiates et ultimes du char produit à partir de l’essai PF-34
sont détaillées dans le tableau 3.3. Le char produit est constitué essentiellement de
carbone ﬁxe, pour environ 95%.
Analyses immédiates (%m sec)
Cendres 1.2 ± 0.2
Matières volatiles 4.2 ± 0.5
Carbone ﬁxe (par diﬀ.) 94.6 ± 0.7
Analyses ultimes (%m sec)
C 94.9 ± 0.5
H 1.9 ± 0.25
N 0.55 ± 0.05
O (par diﬀ.) 2.65 ± 0.75
PCI (MJ/kg sur sec) 34 ± 0.12
Tableau 3.3 : Analyses immédiates et ultimes du char produit par l’essai PF-34.
Analyses des goudrons
Les goudrons sont constitués de centaines de composés organiques condensables
et il n’est pas possible d’identiﬁer et de quantiﬁer toutes les molécules. En eﬀet
beaucoup d’entre elles se trouvent à l’état de traces. Jusqu’à présent, plusieurs déﬁ-
nitions des goudrons ont été rapportées [122]. Devi et al. [123] ont déﬁni les goudrons
comme étant un mélange complexe d’hydrocarbures condensables, contenant de un
à plusieurs noyaux aromatiques ainsi que d’autres composés oxygénés et d’hydro-
carbures aromatiques polycycliques (HAPs). On classiﬁe souvent les goudrons sous
trois groupes [124–128] :
• les goudrons primaires, formés à basse température (400 − 500oC) et court
temps de séjour, dérivés de la cellulose (Lévoglucosane, hydroxyacétaldéhyde,
furfurals), de l’hémicellulose et de la lignine (méthoxyphénols),
• les goudrons secondaires, formés à température modérée (600 − 700oC) et
à moyen temps de séjour, constitués des hydrocarbures légers, aromatiques
(benzène), des composés phénoliques et oléﬁnes (ou alcène),
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• les goudrons tertiaires, formés à haute température (800 − 900oC) avec un
temps de séjour suﬃsamment long, constitués des dérivés méthyliques d’aro-
matiques (méthyl-acénaphtylène, méthylnaphtalène), des hydrocarbures aro-
matiques polycycliques (HAPs) (pyrène, naphtalène, acénaphtylène, anthra-
cène, phénanthrène).
Les analyses par GC-MS, au CIRAD, permettent de quantiﬁer les concentrations
de 71 composés organiques. La ﬁgure 3.15 présente la composition des goudrons en
%mass. bois sec. En général, nos analyses par GC-MS nous permettent de quantiﬁer
jusqu’à 40% des composés organiques présents dans les goudrons.
Milhé [20] a observé la production de 31%mass. bois sec de goudrons au cours
de la pyrolyse inerte en absence d’oxygène. Donc on remarque une diminution
drastique de la quantité de goudrons produits au cours de la pyrolyse oxydante
(8− 10%mass. bois sec). Cela peut venir du craquage thermique et de l’oxydation
des goudrons qui peuvent avoir lieu dans la ZO et dans le lit de char. Sur la ﬁgure
3.15 on observe la présence signiﬁcative de goudrons secondaires (des phénols et des
aromatiques de types benzène, toluène, styrène, indène...), signe de l’existence de
réactions de craquage des composés primaires. Sur les produits détectés, on trouve
23% de goudrons primaires et 16% de goudrons secondaires. Selon Milhé [20], en py-
rolyse inerte, les 50% des goudrons détectés appartiennent à la classe des goudrons
primaires. Dans nos essais, on trouve également à la sortie du réacteur des quan-
tités non négligeables d’hydrocarbures aromatiques polycycliques (HAPs), environ
0.12%mass. bois sec ce qui représente 1.3% des goudrons.
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Figure 3.15 : Composition des goudrons par analyse GC-MS de l’essai PF-34.
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4.2.1 Eﬀet du débit d’air
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Figure 3.16 : Débit de bois en fonction du débit d’air lors des essais en continu.
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Figure 3.17 : Flux de bois en fonction du ﬂux d’air en kg/(m2s) lors des essais en
continu.
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Aﬁn d’étudier l’inﬂuence de l’oxygène, trois débits d’air ont été testés : 21, 34
et 45 Nl/min pour les plaquettes forestières et les granulés de bois. La ﬁgure 3.16
montre que le débit de bois consommé, pour les plaquettes forestières et les granulés,
augmente avec le débit d’air. L’augmentation n’est pas totalement linéaire. On ob-
serve que le débit de bois consommé est légèrement plus élevé pour les granulés que
pour les plaquettes forestières. Cela peut s’expliquer par le fait que les granulés ont
un taux d’humidité légèrement inférieur à ceux des plaquettes forestières (tableau
3.1).
Le tableau 3.4 présente les rapports air/bois sur base sèche (kg d′air/kg de bois sec)
pour l’ensemble des essais. Le rapport air/bois dans les conditions stœchiométriques
est d’environ 5.4 : l’apport d’oxygène dans nos essais représente environ 12% de la
quantité d’air stœchiométrique. Autrement dit, la conversion du bois humide en char
requiert ici 12% de l’air nécessaire à une combustion complète.
Ratio air/bois (kg d′air/kg de bois sec)
Flux d’air (Nl/min) PF Gran.
21 0.61 0.54
34 0.73 0.68
45 0.73 0.67
Tableau 3.4 : Ratio air/bois
La ﬁgure 3.17 présente le ﬂux de bois en fonction de celui d’air pour les deux types
de bois (plaquettes forestières et granulés). En comparaison avec la littérature, on
remarque que nos essais se situent dans la phase limitée par la quantité d’oxygène ;
la relation entre les ﬂux de bois et d’air est quasi-linéaire.
Porteiro [8] a déﬁni une limite minimale pour le ﬂux d’air permettant la propa-
gation d’un front. Il a obtenu un ﬂux minimal de 0.07 kg/(m2s) pour les granulés.
Selon Yang [87], le ﬂux d’air peut varier entre 0.03 et 0.6 kg/(m2s). Au cours de
nos essais en continu, pour les plaquettes forestières et les granulés, le ﬂux d’air se
situe entre 0.013 et 0.029 kg/(m2s), donc des valeurs inférieures à celles observées
dans la littérature [8, 82]. En réalité, la gamme du ﬂux d’air dépend de plusieurs
facteurs dont l’humidité du bois, mais notamment des pertes de chaleur aux parois
du réacteur. Ainsi, l’équipement lui même a un impact [84], en raison de l’épaisseur
de paroi, du diamètre et de l’isolation du réacteur.
En ce qui concerne la composition des produits, les ﬁgures 3.18 et 3.19 présentent
les productions massiques en produits pour les essais en continu de la pyrolyse
oxydante, respectivement, pour les plaquettes forestières et les granulés. Les valeurs
des productions sont présentées dans le tableau 3.5 .
Globalement, d’après les ﬁgure 3.18 et 3.19, on déduit que la répartition des
produits en sortie du réacteur est presque la même pour l’ensemble des essais.
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Figure 3.18 : Productions massiques, en pourcentage par rapport au débit de bois sec, de
la pyrolyse oxydante et pour les plaquettes forestières pour les trois débits
d’air : 21, 34 et 45 Nl/min.
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Figure 3.19 : Productions massiques, en pourcentage par rapport au débit de bois sec, de
la pyrolyse oxydante pour les granulés et pour les trois débits d’air : 21, 34
et 45 Nl/min.
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4.2.2 Eﬀet de la densité du bois
L’eﬀet de la densité du bois est observé ici en comparant les essais avec des
plaquettes forestières de masse volumique vrac ρPF = 220 kg/m3 et des granulés de
masse volumique vrac ρgran = 690 kg/m3.
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Figure 3.20 : Évolution des températures de la couronne au cours d’un essai en continu
avec les plaquettes forestières.
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Figure 3.21 : Évolution des températures de la couronne au cours d’un essai en continu
avec les granulés.
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Figure 3.22 : Températures de la couronne.
Nous avons vu dans le paragraphe précédent que des rapports air/bois similaires
sont obtenus pour les plaquettes forestières et les granulés (table 3.4). En outre,
l’inﬂuence de la densité sur les productions est négligeable (ﬁgures 3.18 et 3.19). Par
contre, la densité peut avoir une inﬂuence importante sur la vitesse de propagation
de la zone d’oxydation.
Puisque le débit de bois (m˙b = ρb uZO Sr) est conservé pour un débit d’air donné
quelle que soit la masse volumique du combustible, le rapport des vitesses de propa-
gation de la ZO est inversement proportionnel au rapport des masses volumiques :
uZO,PF
uZO,gran
=
ρgran
ρPF
≃ 3 (3.12)
Donc on peut dire que la vitesse de propagation de la ZO diminue quand on augmente
la masse volumique en vrac du bois ; pour les granulés elle est 3 fois moins élevée
que pour les plaquettes forestières. Les mêmes résultats ont été relevés dans la
littérature [82,114].
Les ﬁgures 3.20 et 3.21 présentent l’évolution des températures t1 à t8, sur la
paroi du réacteur, constituant la couronne à 30 cm de la grille (voir ﬁgure 3.3) au
cours d’un essai en continu, respectivement, pour les plaquettes forestières et les
granulés. La ﬁgure 3.22 montre la température de la couronne pour les plaquettes
forestières et les granulés en fonction des thermocouples t1 à t8 à l’instant où les
températures atteignent leurs minima. Pour les plaquettes forestières, on remarque
que les diﬀérences sont signiﬁcatives entre les températures t1 à t8 ; cette diﬀérence
peut atteindre les 100oC entre le thermocouple t8 le plus chaud et t4 le plus froid.
En ce qui concerne les granulés, des diﬀérences moins importantes sont remarquées
entre les thermocouples t1 à t8 : les courbes de température se superposent. Ce
résultat nous permet de déduire que la ZO se situe dans un plan horizontal pour
les granulés, contrairement au cas des plaquettes forestières. L’obtention d’une ZO
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plus plate pour les granulés est due, selon nous, à un écoulement homogène et piston
lors de l’extraction de char à la sortie du réacteur. Un écoulement plus complexe
est probable dans le cas des plaquettes forestières, qui peut causer des variations
radiales de la température à une hauteur donnée.
4.3 Eﬀet des pertes de chaleur à la paroi
Aﬁn de pouvoir comparer les deux types d’essai ’batch’ et ’continu’, nous avons
déﬁni un débit de bois équivalent m˙b,eq, pour les essais ’batch’, calculé à partir de la
vitesse de la ZO :
m˙b,eq = ρb uZO Sr (3.13)
ρb et Sr sont, respectivement, la masse volumique du bois en vrac et la section
du réacteur.
Les résultats pour l’essai de référence, avec des plaquettes forestières et un débit
d’air de 34 Nl/min, montrent que le débit de bois consommé dans l’essai en continu
est d’environ 3.73 kg/h, alors que le débit de bois équivalent de l’essai en batch
est de 1.66 kg/h. On remarque qu’il y a un rapport d’environ 2 entre les débits de
bois consommés ’en continu’ et ’en batch’. En outre, on remarque que la température
maximale de la paroi en ’continu’ (580oC) est plus élevée que celle en ’batch’ (510oC).
Cela peut s’expliquer par le fait qu’en mode ’batch’, le réacteur est initialement froid
et qu’il doit être préchauﬀé lors de la propagation de la ZO vers le haut du lit ; la
ZO cède une partie de son énergie à la paroi. En continu, dans la zone du réacteur
où varie le niveau de la ZO, la paroi est toujours maintenue à une température
élevée : le front lui cède moins d’énergie. En plus, le bois en amont de la ZO peut
être préchauﬀé par la paroi relativement chaude. De ceci résulte une vitesse plus
importante de propagation de la ZO.
Ce résultat important montre que la propagation du front de réaction est limi-
tée par la thermique. Nous avons vu auparavant qu’elle l’est aussi par la quantité
d’oxygène amenée. Il y a donc des couplages complexes et seule une modélisation
physique peut appréhender ce type de problème.
Expérimentalement, à l’aide des thermocouples installés sur la paroi extérieure
du réacteur (voir ﬁgure 3.3) l’évolution de la température de la paroi a été examinée,
en batch et en continu.
Au cours d’un essai ’batch’ avec des plaquettes forestières et un débit d’air de
34 Nl/min, la ﬁgure 3.23 présente l’évolution des températures en fonction du temps
le long de la paroi extérieure du réacteur. Le thermocouple T6 à l’intérieur du lit
se situe presque au même niveau de t7m ﬁxé à la paroi extérieur du réacteur. Au
début t7m est d’environ 70oC. Cette température augmente jusqu’à atteindre 150oC
au moment où la ZO atteint T6. On déduit que le bois au-dessus de la ZO est soumis
à de faibles températures de paroi qui ne dépassent pas les 150oC. Ensuite une
augmentation plus rapide de t7m est observée, au cours du passage de la ZO vers T6,
jusqu’à atteindre sa valeur maximale d’environ 510oC en 25 min. L’augmentation
de la température de la paroi correspond à l’échange thermique entre la ZO et la
paroi. On rappelle que la paroi du réacteur est constituée d’une couche de 3 mm
d’acier inoxydable.
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Figure 3.23 : Évolution des températures le long de la paroi extérieure du réacteur en
fonction du temps au cours d’un essai ’batch’.
Au cours d’un essai ’continu’ avec des plaquettes forestières, la température maxi-
male de la ZO à l’intérieur du lit varie entre la position de T6 et 8 cm en dessous. La
ﬁgure 3.24 présente l’évolution des températures de la paroi en fonction du temps
au cours d’un essai en continu avec des plaquettes forestières et un débit d’air de
34 Nl/min. En général, on remarque que la température de la paroi extérieure du
réacteur reste pratiquement constante durant un essai en continu. La ﬁgure 3.25
présente l’évolution de la température de la paroi extérieure le long du réacteur au
cours de l’essai : 0 cm correspond à la hauteur au niveau de la grille et 60 cm à une
distance de 60 cm au-dessus de la grille. On remarque que de 0 à 30 cm de la grille,
la température de la paroi varie entre 510 et 570oC. Cette zone correspond au lit de
char en dessous de la ZO. Puis, entre 30 et 36 cm au-dessus de la grille, la tempéra-
ture de la paroi varie entre 400 et 500oC. C’est dans cette zone qu’est maintenu la
ZO. Entre 36 et 48 cm, le lit est exposée à une température de paroi qui augmente
presque linéairement de 100 et 400oC. Enﬁn, au-dessus de 48 cm le bois tombe dans
une zone relativement froide, où la température de la paroi du réacteur est environ
50oC. En résumé, en mode continue, le bois en amont de la ZO est soumis à des
températures de paroi relativement élevées qui varient entre 100 et 500oC sur une
distance d’environ 20 cm. Cela peut avoir un impact direct sur la vitesse de la ZO.
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Figure 3.24 : Évolution des températures le long de la paroi extérieure du réacteur et à
l’intérieur au niveau de T6 en fonction du temps au cours d’un essai en
continu.
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Figure 3.25 : Température de la paroi extérieure du réacteur au cours d’un essai en
continu.
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5 Conclusion
La pyrolyse oxydante a été étudiée à l’échelle du réacteur par l’intermédiaire du
réacteur CFiB au CIRAD. Deux modes de fonctionnement, ’batch’ et ’continu’, ont
été testés. Une méthodologie spéciﬁque a été développée aﬁn de se rapprocher du
mode de pilotage ’continu’ des installations industrielles.
Une ligne d’échantillonnage a été développée pour déterminer les débits des
condensables et des gaz permanents à la sortie du réacteur. Cette ligne d’échantillon-
nage a été également utilisée aﬁn de déterminer la composition des gaz permanents
au passage de la ZO lors d’un essai en batch.
Deux types de conditionnement de bois ont été testés, des plaquettes forestières
et des granulés ; cela nous a permis d’étudier l’eﬀet de la densité de la biomasse sur
le comportement de la pyrolyse oxydante.
En mode ’batch’, les courbes de températures mettent en évidence la présence
d’une zone d’oxydation qui se propage vers la surface du lit dans le sens opposé à
celui de l’air. Une fois que la ZO atteint un thermocouple, la température augmente
rapidement de 50oC initialement jusqu’à environ 400oC, puis un point d’inﬂexion
est observé dans la courbe de température et son augmentation devient plus lente.
Ensuite, des perturbations sont observées jusqu’à atteindre une température maxi-
male stable d’environ 600−650oC. En terme de composition des gaz permanents, au
passage de la ZO, les concentrations en oxygène et en azote chutent ; simultanément
une augmentation des autres gaz est observée, et notamment et notamment le CO
et CO2. Enﬁn les concentrations en CO et H2 continuent de croître plus faiblement
témoignant de l’existence de réactions de craquage thermique des goudrons. Ces
résultats nous permettront valider un modèle de la pyrolyse oxydante à l’échelle du
lit.
En mode ’continu’, nous avons vériﬁé que, dans notre gamme de débit d’air, nos
essais se situent dans un régime limité par la quantité d’oxygène introduite : le débit
de bois consommé est presque proportionnel au débit d’air introduit. Nous avons
calculé un rapport massique air/bois de 0.66 moyenné sur l’ensemble des essais avec
les plaquettes forestières et les granulés. Ce rapport était légèrement plus faible pour
les granulés que pour les plaquettes forestière en raison d’un taux d’humidité plus
faible pour les granulés.
De manière générale, on observe que la répartition des produits en sortie du
réacteur ne dépend ni du débit d’air, ni de la densité du bois. Les productions
(massique sur bois sec) sont les suivantes : 17 − 20% de char, 16 − 25% d’eau,
8−11% de goudrons et 52−65% de gaz permanents. L’erreur due aux mesures à été
évaluée entre 4 et 11%. Les analyses immédiates montrent que le char produit est
constitué jusqu’à environ 95% de carbone ﬁxe. En ce qui concerne les goudrons, nous
avons identiﬁé jusqu’à 40% des composés organiques qui les constituent. La présence
des goudrons secondaires témoigne du rôle important des réactions de craquage
thermique des goudrons primaires dans nos conditions opératoires.
La masse volumique vrac du bois inﬂuence la vitesse de la zone d’oxydation.
En eﬀet, cette vitesse de propagation est inversement proportionnelle à la masse
volumique vrac du bois. La comparaison des essais, montre que la ZO est plus plate
pour les granulés que pour les plaquettes forestières. La forme plate de la ZO est
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probablement liée à l’écoulement plus homogène des granulés.
Enﬁn, l’eﬀet de pertes à la paroi a été étudié en comparant un essai en batch et
un essai en continu. Au cours d’un essai en batch, le bois présent en amont de la ZO
se situe dans une zone où la paroi du réacteur est relativement froide. Au passage
de la ZO, une partie de son énergie est cédée pour préchauﬀer la paroi. En revanche,
au cours d’un essai en continu, le régime permanent est établi ; la ZO reste dans
une zone où la paroi du réacteur est chaude. Le débit de bois équivalent consommé
au cours de l’essai ’batch’ est environ 1.66 kg/h, contre 3.7 kg/h lors de l’essai en
’continu’ pour les plaquettes forestières (34 Nl/min d’air). Cette diﬀérence entre
les deux débits de bois peut être expliquée par l’inﬂuence des pertes à la paroi,
diﬀérentes dans les deux types de fonctionnement. Ces résultats montrent que la
propagation du front de réaction est limitée à la fois par la quantité d’oxygène et
par les pertes thermiques que subit le front à la paroi du réacteur. Ces résultats sont
également importants pour déﬁnir les conditions aux limites du modèle numérique
à l’échelle du réacteur de la pyrolyse oxydante.
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Chapitre 4
Modélisation de la pyrolyse
oxydante du bois à l’échelle du lit
ﬁxe
1 Introduction
Dans les procédés thermochimiques en lit ﬁxe, aux phénomènes qui ont lieu à
l’échelle de la particule, s’ajoutent des phénomènes de transferts entre les particules
constituant le lit ﬁxe, la phase gazeuse interstitielle et la paroi du réacteur. Les
phénomènes de transferts thermiques et massiques se produisent simultanément avec
les réactions chimiques. Nous proposons ici une description de la pyrolyse oxydante
à l’échelle du lit basée sur l’écriture de l’ensemble des équations régissant le système
-c’est-à-dire des relations mathématiques qui expriment les principes de conservation
de la masse, de la quantité de mouvement et de l’énergie- en assimilant le lit à un
milieu continu.
Dans le chapitre précédent, nous avons montré que le processus de pyrolyse
oxydante en lit ﬁxe pouvait être assimilé au processus de smouldering. Un front de
réaction se propage le long du lit, créant un fort gradient de température entre une
zone froide constituée de bois presque intact en amont du front et une zone en aval
du front de réaction constituée de char chaud. Le lit de char est balayé par les gaz
produits à la sortie du front. Dans la littérature, le smouldering est souvent décrit
comme un processus unidimensionnel 1D [6,34,91,129,130].
Nous présentons dans ce chapitre la mise en œuvre d’un modèle 1D instation-
naire pour la description de la pyrolyse oxydante du bois à l’échelle du lit ﬁxe.
Dans un premier temps, une partie bibliographique est présentée sur les diﬀérents
modes de transferts thermiques qui peuvent intervenir. Puis le modèle cinétique est
déﬁni. Ensuite, les hypothèses du modèle et les équations décrivant les principes
fondamentaux de conservations de masse et d’énergie pour les deux phases solide et
gazeuse sont présentées. Enﬁn les résultats sont discutés pour la modélisation des
deux modes de fonctionnement expérimentaux : ’batch’ et ’continu’.
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2 Les transferts thermiques à l’échelle du lit
Selon Hobbs et al. [9] diﬀérents phénomènes de transferts thermiques sont mis
en jeu dans un lit ﬁxe (ﬁgure 4.1). Il s’agit de :
1. Conduction à travers une particule solide,
2. Conduction solides en contact,
3. Rayonnement solide-solide,
4. Convection solide-ﬂuide,
5. Rayonnement solide-ﬂuide,
6. Conduction ﬂuide,
7. Rayonnement ﬂuide,
8. Conduction solide-paroi du réacteur,
9. Rayonnement solide-paroi du réacteur,
10. Convection ﬂuide-paroi du réacteur,
11. Rayonnement ﬂuide-paroi du réacteur.
Figure 4.1 : Modes de transferts thermiques en lit ﬁxe [9].
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Nous proposons dans la suite de discuter les trois modes de transfert introduits
dans le modèle :
– les transferts thermiques par conduction et par rayonnement dans le lit (les
phénomènes (2), (3) et (6)) ;
– l’échange thermique entre les phases solide et gazeuse (le phénomène (4)) ;
– l’échange thermique avec la paroi du réacteur (les phénomènes (8), (9), (10)
et (11)).
Les gradients thermiques à travers les particules (phénomène (1)) ne sont pas pris
en compte dans le modèle ; cette hypothèse est détaillée ensuite dans le paragraphe
3 sur le modèle cinétique. Enﬁn, en ce qui concerne les phénomènes (5) et (7), le
rayonnement de la phase gazeuse est négligé car les températures ne sont pas assez
élevées pour introduire ce type d’échange thermique.
2.1 Conductivité thermique
Au sein d’un milieu homogène de conduction thermique λ (W/(mK)), la chaleur
est transférée des zones les plus chaudes vers les plus froides. Le ﬂux de chaleur par
conduction (
−→
j en W/m2) répond à la loi de Fourier :
−→
j = −λ∇T (4.1)
Au cours des procédés thermochimiques dans un lit ﬁxe avec un combustible
poreux comme le bois, la conductivité thermique dépend de plusieurs paramètres
tels que la température, la teneur en humidité, la composition chimique du mi-
lieu, la porosité et la masse volumique [16, 131]. De plus, ces paramètres évoluent
au cours des réactions ; l’estimation théorique de la conductivité thermique devient
très complexe. Une approche à partir de corrélations expérimentales est alors sou-
vent employée [132]. Par ailleurs, dans les lits ﬁxes fonctionnant à hautes tempéra-
tures, les transferts thermiques radiatifs pour la phase solide (phénomène (3)) jouent
un rôle important. Yagi et Kunii [133] ont montré qu’à partir de 400oC les trans-
ferts thermiques radiatifs inﬂuencent signiﬁcativement la valeur de la conductivité
thermique d’un lit de particules. Le terme conductivité thermique eﬀective (λe) est
souvent employé aﬁn d’associer les transferts thermiques radiatifs (phénomène (3))
à ceux conductifs (phénomène (2)) pour la phase solide. La loi de Fourier qui régit
ce phénomène de transferts thermiques par conduction et rayonnement s’écrit :
−→
js = −λe∇Ts (4.2)
Le tableau 4.1 présente des corrélations de la conductivité thermique eﬀective
λe de la littérature. De nombreuses études [113,133,134] ont utilisé la relation entre
la distance intra-particulaire et la porosité du lit. Il existe une autre approche pour
calculer la conductivité thermique eﬀective ; elle consiste à calculer la somme de
chaque contribution. Dans les modèles de Fatehi et Kaviany [6] et Rostami et al. [36]
le terme de rayonnement de la phase gazeuse n’est pas pris en compte. Le modèle le
plus approprié pour le bois est celui déﬁni par Di-Blasi [135] ; il est utilisé aussi par
Lamarche [16] dans son modèle de pyrolyse des plaquettes de bois à lit ﬁxe. C’est
ce dernier modèle que nous allons utiliser par la suite dans le modèle numérique.
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Équation Réf.
λe = λe,0 + 0.35λgRe/ε (4.3)
[113,133,134]
λe,0 = ε(λg + λrad∆l) +
(1− ε)∆l
(1/(λg/lg + λrad) + 20ls)
(4.4)
λg = 4.8× 104T 0.717g (4.5)
λrad = 0.18
(
Ts
100
)3
(4.6)
∆l = 0.96795dp(1− ε)−1/3 (4.7)
lg = 0.15912∆l
(
λg
λair
)0.3716
ε1.7304 (4.8)
ls = 2dp/3 (4.9)
λair = 5.66× 10−5Tg + 1.1× 10−2 (4.10)
λe = λs + λrad (4.11)
[6, 36]
λrad = 4σdpFT 3 (4.12)
F = 0.5756etan−1(1.535
λ∗0.8011s
ε
) + 0.1843 (4.13)
λ∗s =
λs
4dpσT 3
(4.14)
λe = λs + ε
λs
λs
dpλs,rad
+ 1.43(1− 1.2ε)
(4.15)
[16,135]
λs = 0.0013 + 0.005
Ts
1000
+ 0.63
(
Ts
1000
)2
(4.16)
λs,rad = 4σ0.85T 3s (4.17)
λg = 5.66× 10−5Tg + 1.1× 10−2 (4.18)
Tableau 4.1 : Relations utilisées pour le calcul de la conductivité thermique eﬀective dans
un lit ﬁxe.
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Pour la phase gazeuse, une corrélation de conductivité thermique (phénomène
(6), équation 4.18) est prise en compte, en négligeant le rayonnement à cause des
faibles températures comme mentionné précédemment. La loi de Fourier pour la
phase gazeuse s’écrit :
−→
jg = −λg∇Tg (4.19)
2.2 Transferts de chaleur gaz-particules solides en lit ﬁxe
On trouve souvent une analogie entre transferts de masse et transferts de cha-
leur. Des corrélations pour les transferts de chaleur sont souvent déduites de celles
relatives aux transferts de matière. En eﬀet, d’un point de vue expérimental les
mesures de transfert thermique sont beaucoup plus délicates [136].
Plusieurs modèles de transformation thermochimique à l’échelle du lit ﬁxe consi-
dèrent l’hypothèse de l’équilibre thermique local [6], c’est-à-dire que la température
de la phase solide est la même que celle de la phase gazeuse en tout point de l’espace
et du temps. Mais Fatehi et Kaviany [130] ont montré l’impact de prendre ou de
ne pas prendre en compte cette hypothèse dans la zone de réaction. Dans la plu-
part des cas, la phase solide est décrite comme un milieu continu, qui échange de la
chaleur et de la matière avec la phase gazeuse (phénomène (4)), et subit des trans-
formations qui conduisent à la variation de ses propriétés [19]. Donc, l’hypothèse
de l’équilibre thermique n’est plus considérée (Ts 6= Tg) et les échanges thermiques
entre les deux phases, solide et gazeuse, doivent être pris en compte. Le terme de
transfert de chaleur entre la phase solide et gazeuse qsg en W/m3 peut être exprimé
d’après l’équation suivante :
qsg = hsgAsg(Ts − Tg) (4.20)
Le coeﬃcient hsg est en W/(m2K) et la surface spéciﬁque Asg est en m2/m3 soit
/m.
Le coeﬃcient de transfert thermique hsg entre la phase gazeuse interstitielle et
les particules solides du lit pendant une transformation thermochimique (pyrolyse,
gazéiﬁcation, combustion) est donné en fonction des nombres de Reynolds et de
Prandtl.
Dans certains modèles [36,91,130,137], hsg s’exprime :
hsg =
λg
dp
(2 + 1.1Re0.6Pr1/3) (4.21)
Re =
ρgugdp
µg
(4.22)
Pr =
µgCpg
λg
(4.23)
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De nombreuses études [9, 19, 43, 135, 138] utilisent une corrélation de transfert
gaz-particules solides en lit ﬁxe tirée de l’étude de Gupta et Thodos [139] sur un lit
de particules sphériques balayé par un ﬂuide :
hsg = ξ
2.06Cpgρgug
ε
Re−0.575Pr−2/3 (4.24)
Le nombre de Reynolds est calculé à partir du diamètre équivalent des particules,
de la vitesse et de la viscosité de la phase gazeuse. La viscosité dynamique µg en
Pa.s du gaz est issue du modèle de Di-Blasi et Branca [43] :
µg = 1.98 10−5
(
Tg
300
)2/3
(4.25)
Dans certaines études, la corrélation expérimentale est multipliée par un facteur
d’ajustement ξ qui peut varier dans la gamme 0.02 − 1 [140, 141]. Le terme ξ peut
être considérer comme un facteur de correction pour tenir compte des incertitudes
concernant les caractéristiques physiques de la biomasse et les eﬀets des transferts
thermiques [138] ; Di-Blasi [135] a pris ξ = 1 et Mandl et al. [138] ont pris ξ = 0.5.
La surface spéciﬁque en /m dépend du diamètre des particules et de la porosité
du lit et peut être évaluée selon l’équation 4.26 [36,135,138] :
Asg =
6(1− ε)
dp
(4.26)
Dans notre modèle c’est la corrélation de l’équation 4.24 qui est utilisée pour dé-
terminer le coeﬃcient d’échange thermique entre les phases solide et gazeuse. Le
diamètre des particules dp dans l’équation 4.26 dépend de la forme et de la taille de
ces particules : plaquettes forestières ou granulés. D’après le paragraphe 3.1 du cha-
pitre précédent, environ 80% de la masse des plaquettes forestières utilisées ont une
épaisseur inférieure à 4mm. De plus, l’épaisseur moyenne est de 2.6mm. Dans notre
modèle, on considère que les particules sont homogènes en taille, et une épaisseur
équivalente de 3 mm pour les plaquettes forestières. En ce qui concerne les granulés
qui ont une forme cylindrique presque homogène en taille (diamètre et longueur),
un diamètre équivalent de 6.9 mm peut être considéré selon Di-Blasi et Branca [43]
pour pouvoir utiliser les corrélations dédiées à un lit de particules sphériques.
2.3 Échange thermique avec la paroi
Les prédictions du proﬁl de température et de la vitesse de la ZO dépendent
signiﬁcativement de la quantité de chaleur échangée entre le lit et la paroi du réacteur
[135]. Les transferts thermiques entre la paroi et le lit à l’intérieur du réacteur
peuvent s’eﬀectuer soit avec la phase solide (phénomènes (8) et (9)) soit avec la
phase gazeuse (phénomènes (10) et (11)). Dans un modèle 1D les échanges avec
la paroi sont décrits au travers les termes qps et qpg en W/m3 qui peuvent s’écrire
[9, 135,138,142] :
qps =
4hps
D
(Tp − Ts) (4.27)
qpg =
4hpg
D
(Tp − Tg) (4.28)
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Les termes hps et hpg sont les coeﬃcients d’échange thermique avec la paroi,
respectivement, pour la phase solide et la phase gazeuse. Les termes Tp et D sont,
respectivement, la température de la paroi et le diamètre du réacteur. Les corré-
lations de ces types d’échange avec la paroi sont souvent très complexes et font
appels à un très grand nombre de paramètres. Selon Hobbs et al. [9] les valeurs
typiques du coeﬃcient de transfert thermique global avec la paroi varient entre 15
et 35 W/(m2K).
3 Modèle réactionnel et cinétiques de réaction
À l’échelle du réacteur, Yang et al. [143] ont montré que les gradients à l’intérieur
des particules sont négligés pour des nombres de Biot < 2, ce qui correspond à des
tailles de particules inférieures à 20 mm. Le même type de résultat a été obtenu
par Johansson et al. [57]. Dans notre cas, la taille équivalente des particules est de
l’ordre de 3 mm pour les plaquettes forestières et 6.9 mm pour les granulés et on
peut calculer un nombre de Biot 0.2 < Bi < 1. Donc, les gradients à l’intérieur des
particules peuvent être négligés dans notre modèle à l’échelle du réacteur.
Le modèle cinétique le plus souvent utilisé pour décrire les réactions chimiques
de smouldering est celui d’Ohlemiller présenté dans le chapitre 2. Dans ce même
chapitre, nous avons montré que l’oxydation du char nécessitait d’être décrite à
l’aide d’un modèle à cœur rétrécissant. En plus, à l’échelle du réacteur, le bois
introduit contient une certaine humidité, donc le séchage doit être pris en compte.
Les gaz produits lors de la dévolatilisation contiennent une quantité de goudrons
qui traverse le lit de char à la sortie de la zone d’oxydation, donc une réaction de
craquage des goudrons doit également être introduite dans le modèle. Dans certains
modèles de combustion d’un lit de biomasse [57, 99], des réactions d’oxydation des
produits volatils (CO, H2, CH4) s’ajoutent au schéma cinétique, dans le cas où les
températures dépassent 1000oC. Dans nos conditions, le rôle de telles réactions peut
être négligé car les températures à l’intérieur du lit ne sont pas assez élevées pour
déclencher des réactions d’oxydation de produits volatils. Fatehi [130] a étudié le rôle
des réactions homogènes (en phase gazeuse) et hétérogènes (gaz-solide) au cours du
smouldering du bois à contre-courant. Il a constaté que pour de faibles débits d’air,
les réactions hétérogènes dominent les réactions d’oxydation en phase gazeuse. À
basse température, les réactions exothermiques d’oxydation en phase gazeuse ne
génèrent pas assez de chaleur pour entretenir le processus de smouldering. Le front
de réaction se propage grâce aux réactions hétérogènes d’oxydation du char et/ou du
bois. D’autres études [8, 84, 144] montrent l’importance de la phase d’oxydation du
char à de faibles débits d’air. Ces études ont montré que les gaz produits s’échappent
rapidement loin de la ZO sans subir de réactions d’oxydation, et que presque la
totalité de l’oxygène introduit était consommée par le char.
Nous présentons ici les cinétiques des diﬀérentes réactions chimiques prises en
compte dans le modèle, c’est-à-dire le séchage, la pyrolyse du bois, l’oxydation du
bois, l’oxydation du char et le craquage de goudrons.
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Séchage
Le séchage est modélisé par une simple loi d’Arrhénius et la vitesse de réaction
rhum s’exprime en kg/(m3s) :
Humidité→ V apeur d′eau (4.29)
rhum = Ahumexp
(
−Ehum
RTs
)
ρhum (4.30)
Avec les constantes suivantes : Ahum = 5.13 × 1010 s−1 et Ehum = 88 kJ/mol
[68, 142]. Le séchage est une réaction endothermique et la chaleur de réaction est
prise en compte ∆Hhum = 2.258 kJ/g d′eau.
Pyrolyse et oxydation du bois
Le bois sec subit des réactions de pyrolyse et d’oxydation. Une réaction à une
étape pour chaque phénomène est prise en compte dont les coeﬃcients stœchiomé-
triques massiques, déterminés par Lautenberger et Fernandez-Pello [2] pour le bois,
sont présentés dans le tableau 4.2 :
(4.31)Bois sec −→ νc,pyChar + νg,pyGaz
(4.32)Bois sec+ νO2,obO2 −→ νc,obChar + νg,obGaz
νO2 νc νg réf.
Pyrolyse bois - 0.32 0.68 [2]
Oxydation bois 0.08 0.35 0.73 [2]
Tableau 4.2 : Coeﬃcients stœchiométriques massiques des réactions de pyrolyse et d’oxy-
dation du bois selon Lautenberger et Fernandez-Pello [2].
Aﬁn de détailler la composition de la phase gazeuse globale, celle-ci sera décom-
posée en diﬀérents gaz permanents, eau et goudrons. On considère que les gaz per-
manents se résument aux espèces suivantes : CO, CO2, H2 et CH4. Les faibles traces
de C2H4 et de C2H6 détectées expérimentalement sont considérées négligeables dans
le modèle. Les réactions de pyrolyse et d’oxydation du bois s’écrivent alors :
(4.33)Bois sec −→ νc,pyChar + νCO,pyCO + νCO2,pyCO2 + νH2,pyH2
+ νCH4,pyCH4 + νH2O,pyH2O + νt,pyGoudrons
(4.34)Bois sec+ νO2,obO2 −→ νc,obChar + νCO,obCO + νCO2,obCO2 + νH2,obH2
+ νCH4,obCH4 + νH2O,obH2O + νt,obGoudrons
Les coeﬃcients stœchiométriques massiques pour la réaction de pyrolyse de bois
présentés dans le tableau 4.3 ont été utilisés par Di-Blasi [43] ; ceux-ci sont obtenus
à partir de la pyrolyse d’un lit de particules de bois chauﬀé à 850 K [145]. À notre
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connaissance, il n’y a pas d’étude sur la détermination détaillée des rendements en
produits de la réaction d’oxydation du bois. Kashiwagi et Nambu [55] ont détaillé
les rendements en produits des deux réactions de pyrolyse et d’oxydation pour la
cellulose. La composition détaillée de la phase gazeuse de la réaction d’oxydation du
bois est estimée à partir des rendements de la réaction de pyrolyse de bois selon la
relation suivante :
νi,ob = νi,py(1 + νO2,ob) (4.35)
Avec νO2,ob = 0.08 déterminé par Lautenberger et Fernandez-Pello [2]. Les ren-
dements massiques estimés en produits détaillés de la réaction d’oxydation du bois
sont présentés dans le tableau 4.3.
νc νCO νCO2 νH2 νCH4 νH2O νt réf.
Pyrolyse bois 0.3198 0.041 0.112 0.0002 0.002 0.11 0.415 [43]
Oxydation bois 0.3453 0.0443 0.121 0.0002 0.0022 0.1188 0.4482 estimé
Tableau 4.3 : Coeﬃcients stœchiométriques massiques des réactions de pyrolyse et d’oxy-
dation du bois.
Les cinétiques des réactions de pyrolyse et d’oxydation du bois utilisées dans le
modèle à l’échelle du lit sont celles déterminées par Anca-Couce [3]. Ces cinétiques
sont intrinsèques et ne prennent pas en compte les gradients à l’intérieur des parti-
cules ; cette hypothèse a été justiﬁée auparavant. Pour de faibles nombres de Biot, les
cinétique d’Anca-Couce [3] ont été validées, dans le chapitre 2, pour des particules
de bois de pin et jusqu’à un diamètre de 12 mm. Les vitesses des deux réactions de
pyrolyse (rpy) et d’oxydation du bois (rob) en kg/(m3s) sont données ci-dessous :
rpy = Apyexp
(
−Epy
RTs
)
ρ
npy
b (4.36)
rob = Aobexp
(
−Eob
RTs
)(
xO2
0.205
)nO2
ρnobb (4.37)
Les constantes cinétiques de ces deux réactions sont présentées dans le tableau
4.4.
E (kJ/mol) A (s−1) n nO2 ∆H (kJ/g) réf.
Pyrolyse bois 105 106.34 0.87 - 0.2 [3]
Oxydation bois 127 108.72 0.63 0.72 -1 [3]
Tableau 4.4 : Les paramètres globaux de la cinétique des réactions de pyrolyse et d’oxy-
dation du bois selon Anca-Couce [3].
La réaction de pyrolyse est considérée endothermique dans la plupart des études
avec une chaleur de réaction qui varie de 0.2 kJ/g [3] jusqu’à 0.53 kJ/g [2]. Ici, la
valeur de 0.2 kJ/g est retenue pour le modèle. La chaleur de réaction exothermique
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de l’oxydation du bois ∆Hob = −1 kJ/g est donnée par Lautenberger et Fernandez-
Pello [2]. À noter que la chaleur de réaction pour la combustion complète du bois
est de 18 kJ/g.
Craquage des goudrons
Les goudrons produits au passage du front de combustion subissent des réactions
de craquage thermique dans les espaces interstitiels du lit à haute température pour
produire des gaz et des goudrons secondaires. Morf et al. [146] ont mis en évidence
l’importance des réactions de craquage des goudrons à partir de 650oC, détectées par
une augmentation des concentrations de CO, H2 et CH4 dans le gaz. L’hydrogène
est un indicateur de l’apparition de réactions secondaires de craquage de goudrons.
Puisque ces réactions ont été mises en évidence dans l’étude expérimentale (chapitre
3), une réaction pour le craquage a été incluse dans le modèle. Rath et Staudinger
[147] ont déterminé la composition des produits de craquage de goudrons issus de
la pyrolyse de bois sous trois températures : 600, 700 et 800oC. Ils ont pu détecter
la formation du CO, CO2, H2O et des hydrocarbures. Ces derniers sont constitués
de C2H2, CH4, C2H6, C2H4, C3H6 et H2. Dans notre modèle, la réaction globale
à une étape suivante est prise en compte [43] pour décrire la réaction de craquage
thermique des goudrons :
(4.38)Goudrons −→ νCO,crCO + νCO2,crCO2 + νH2,crH2
+ νCH4,crCH4 + νH2O,crH2O + νt2,crGoudrons 2
Les coeﬃcients stœchiométriques massiques des produits de craquage déterminés
par Di-Blasi [43] et utilisés ici sont présentés dans le tableau 4.5. En raison de
νCO νCO2 νH2 νCH4 νH2O νt2 réf.
Craquage 0.5 0.12 0.035 0.12 0.17 0.058 [43]
Tableau 4.5 : Coeﬃcients stœchiométriques massiques du craquage des goudrons.
la grande variété des produits chimiques constituant les goudrons, la description
des réactions de craquage reste complexe. La plupart des auteurs considèrent une
réaction globale de craquage à une étape. La vitesse de craquage des goudrons r′cr.
en mol/(m3s) s’écrit :
(4.39)r′cr = εAcrexp
(
−Ecr
RTg
)
Ct
Ct est la concentration molaire en goudrons. Les valeurs des paramètres cinétiques
(Acr et Ecr) sont très diﬀérentes selon les conditions opératoires propres aux études
[146, 148–150]. Dans le cadre de notre étude, les constantes cinétiques de craquage
des goudrons sont celles déterminées par Boroson et al. [149], à partir des goudrons
issus de la pyrolyse du bois : Acr = 104.98 s−1 et Ecr = 93.3 kJ/mol. Dans certains
modèles, la réaction de craquage thermique des goudrons est considérée légèrement
exothermique avec une chaleur de réaction ∆Hcr = 0.042 kJ/g selon Di-Blasi [135].
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D’après le même auteur cette chaleur de réaction peut être considérée négligeable
[43] ; ceci constitue une hypothèse de notre étude.
Oxydation du char
D’après les résultats du chapitre 3, le char produit pendant les essais à l’échelle
du réacteur est constitué d’environ 95% de carbone ﬁxe. Ici, nous considérons que
le char est constitué à 100% de carbone. Son oxydation est alors écrite comme suit :
ΩC +O2 −→ 2(Ω− 1)CO + 2− ΩCO2 (4.40)
Ω représente le nombre de moles de C consommées par une mole de O2. Un modèle
à cœur rétrécissant a été adopté [43, 57, 99, 100]. Compte tenu de la faible teneur
en cendres du bois, la vitesse de la réaction d’oxydation du char rchar en kg/(m3s)
s’écrit :
rchar = ε
ΩMC
1
kf
+ 1
kr
AsgCO2 (4.41)
CO2 représente la concentration molaire d’oxygène présente dans la phase gazeuse.
kr et kf en m/s sont, respectivement, la vitesse de réaction intrinsèque d’oxydation
du char et le coeﬃcient de transfert de masse d’oxygène obtenu à partir du nombre
de Sherwood :
kr = 1.74 Ts exp
(
−9× 103
Ts
)
(4.42)
kf = DO2(2 + 1.1Re
0.6Sc1/3)ε/d (4.43)
Avec le nombre de Schmidt :
Sc =
µg
ρgDO2
(4.44)
Le CO et le CO2 sont les produits primaires d’oxydation du char sans prendre en
compte la réaction d’oxydation en phase homogène, dans la phase gazeuse environ-
nante, entre le CO et l’O2. Tognotti et al. [151] ont chauﬀé le char par irradia-
tion laser aﬁn de maintenir le gaz environnant à la température ambiante et éviter
une oxydation du CO produit par la combustion du char pour déterminer le ratio
β = CO/CO2. Ce ratio entre les quantités de monoxyde de carbone et de dioxyde
de carbone produites, a constitué l’objet de nombreuses études expérimentales et
numériques [151–157] en raison de son impact important sur la vitesse de réaction
d’oxydation du char et sur la température. Souvent les corrélations du ratio β sont
données sous forme d’une loi d’Arrhénius en fonction de la température. Elles sont
résumées dans le tableau 4.6 avec les conditions opératoires correspondantes, d’après
Mehrabian et al. [4]. La ﬁgure 4.2 présente l’évolution du ratio molaire β = CO/CO2
en fonction de 1/T selon les diﬀérents auteurs cités dans le tableau 4.6.
D’après la ﬁgure 4.2, qualitativement, on remarque que le ratio β augmente avec
l’augmentation de la température, c’est-à-dire que l’oxydation de carbone produit
plus de CO primaire avec l’augmentation de la température. D’un point de vue quan-
titatif, les ratios β varient d’une étude à une autre. Cela est dû aux diﬀérents types
de char utilisés, mais également aux diﬀérences dans les procédures expérimentales
et les conditions opératoires.
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Figure 4.2 : β = CO/CO2 en fonction de 1/T selon les auteurs cités dans le tableau 4.6.
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Référence CO/CO2 Temp. (K) O2
(%vol.)
taille (mm)
Arthur [152] 103.4exp(−6240/T ) 730− 1170 5− 25 0.85− 2.41
Rossberg [158] 1860exp(−7200/T ) 790− 1690 3− 21 cyl. 12.1 d.e.,
8.3 d.i., 10 long.
Walker et al. [153] 170exp(−3220/T ) 800− 950 1− 26 particules ﬁnes
Otterbein et Bon-
netain [154]
25.7exp(−2000/T ) 770− 920 3− 15 -
Du et al. (1) [159] 120exp(−3200/T ) 670− 890 5− 100 -
Du et al. (2) [159] 133exp(−7643/T ) 950− 970 - -
Linjewile et Agar-
wal [156]
94exp(−2980/T ) - 5 -
Tognotti (1) [151] 70exp(−3070/T ) 670− 1670 20 0.18− 0.24
Tognotti (2) [151] 50exp(−3070/T ) - 100 -
Evans et Emmons
[157]
4.3exp(−3390/T ) 1000−1370 21 cyl. 27 d.e.,
114 long.
Pedersen [160] 12exp(−3300/T ) - - -
Tableau 4.6 : Les corrélations du ratio CO/CO2 avec les conditions opératoires, d’après
[4].
D’après nos essais expérimentaux, l’oxydation du char se produit entre 500 et
700oC, ce qui nous permet d’encadrer le ratio β entre 0.4 et 3.5 d’après les courbes
de la ﬁgure 4.2.
Le coeﬃcient stœchiométrique Ω peut être directement déduit à partir de β selon
l’équation suivante :
Ω =
2(1 + β)
2 + β
(4.45)
Et, dans nos conditions on peut écrire :
1.2 < Ω < 1.6 (4.46)
La loi de Hess 1 est utilisée pour déterminer l’enthalpie de la réaction d’oxyda-
tion de carbone (éq. 4.40), ∆Hoc en J/kg. Cette enthalpie est calculée en fonction
1. L’enthalpie de réaction d’une réaction chimique est égale à la somme des enthalpie de forma-
tion des produits (état ﬁnal), diminuée de la somme des enthalpies de formation des réactifs (états
initial), en tenant compte de la stœchiométrie de la réaction.
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du coeﬃcient stœchiométrique Ω, des enthalpies de formation de CO et de CO2,
respectivement, ∆HoCO et ∆H
o
CO2
en J/mol et de la masse molaire du carbone MC ,
selon l’équation suivante :
∆Hoc =
1
MC
(
2(Ω− 1)
Ω
∆HoCO +
2− Ω
Ω
∆HoCO2
)
(4.47)
À 25oC, les valeurs des enthalpies de réaction de CO et de CO2 sont :
∆HoCO(298 K) = −110.5 kJ/mol (4.48)
∆HoCO2(298 K) = −393.5 kJ/mol (4.49)
Ainsi, ∆Hoc varie entre −25 et −15 MJ/kg, dans nos conditions, selon le co-
eﬃcient stœchiométrique Ω. Si on considère que Ω = 1.4 (valeur moyenne du do-
maine déterminé), l’enthalpie de réaction de l’oxydation de carbone sera ∆Hoc =
−19.3 MJ/kg. L’enthalpie de réaction peut être déterminée expérimentalement par
calorimétrie diﬀérentielle à balayage (Diﬀerential Scanning Calorimetry ou DSC).
Pour l’oxydation du char, Anca-Couce [3] a trouvé une enthalpie de réaction de
−18.5MJ/kg. Une valeur proche de −17.4MJ/ a été déterminée par He et al. [161]
pour le bois de pin.
4 Modèle numérique
Les principes de conservation vont être appliqués sur un volume élémentaire dV.
Conservation de la masse - Équation de continuité
La masse ou le nombre de moles d’une espèce particulière dans un mélange ne se
conserve pas puisque chaque constituant du mélange peut être produit ou consommé
par des réactions chimiques. Le bilan massique d’un constituant A dans le volume
élémentaire s’écrit alors :


Accumulation
de A par unité
de temps

 =


Débit
d′entrée
de A

−


Débit
de sortie
de A

+


Consommation
ou production de A
par les réactions
chimiques


rA (en kg/(m3s)) étant la vitesse de réaction responsable de la consommation ou
la production de A par les réactions chimiques, à partir de la loi de Fick, l’équation
de bilan de masse de A s’écrit :
∂ρA
∂t
+∇.(ρA
−→u ) = ∇.
(
ρDAB∇
(
ρA
ρ
))
+ rA (4.50)
DAB est la diﬀusivité de matière en m2/s de A dans B, et
−→u en m/s est la
vitesse moyenne.
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Conservation de l’énergie - Équation de bilan des énergies
L’énergie se présente sous deux formes fondamentalement diﬀérentes : l’énergie
mécanique (cinétique ou potentielle) et l’énergie interne (chaleur). Chaque forme
d’énergie possède ses modes de transmission propres. Dans le bilan énergétique sur
un volume élémentaire d’un réacteur chimique, les termes d’énergies cinétique et
potentielle peuvent généralement être négligées par rapport à la chaleur de réaction
et aux autres termes de transfert de chaleur [162]. Le bilan d’énergie dans un volume
élémentaire s’écrit à pression constante :


V ariation de la
quantité de
chaleur
par unité de
temps


=


Quantité
de chaleur
gagnée
par unité
de temps


−


Quantité
de chaleur
perdue
par unité
de temps


+


Apport ou
restitution de chaleur
par les réactions
chimiques
par unité de temps


L’équation du bilan d’énergie peut être établie sous la forme ci-dessous :
∑
i
ρiCpi
(
∂T
∂t
(1)
+−→u .∇T
(2)
)
= ∇. (λe∇T )
(3)
−
∑
j
(r∆H)j
(4)
+
∑
k
qk
(5)
(4.51)
Cpi en J/(kg K) est la chaleur spéciﬁque du composé i et ∆Hj en J/kg est
la chaleur de la réaction j (de signe positif si la réaction est endothermique et
négatif si la réaction est exothermique). Les diﬀérents termes sont, respectivement,
(1) l’accumulation, (2) la convection, (3) le transfert thermique par conduction et par
rayonnement, (4) l’eﬀet thermique des réactions chimiques et (5) les autres termes
sources comme par exemple l’échange entre la phase solide et la phase gazeuse,
l’échange avec la paroi ou encore les pertes thermiques.
Conservation de la quantité de mouvement - Équation de mouvement
Ce bilan est obtenu en appliquant la deuxième loi de Newton sur un élément ﬂuide
en mouvement. L’énoncé de conservation de la quantité de mouvement à l’intérieur
d’un volume élémentaire s’écrit :


V ariation de la
quantité de
mouvement

 =


Débit d′entrée
de quantité de
mouvement
par convection

−


Débit de sortie
de quantité de
mouvement
par convection

+


Somme des
forces extérieures
appliquées à
l′élément


Anca-Couce et al. [3] ont utilisé une forme générale de l’équation de quantité de
mouvement pour un milieu poreux issue de l’équation Brinkman-Forchheimer. Elle
s’écrit :
∂(ρg
−→ug)
∂t
+∇.(ρg
−→ug ⊗
−→ug) = −∇p− (f1
−→ug + f2|ug|
−→ug) (4.52)
f1 et f2 sont déduits par Ergum.
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Dans la plupart des modèles, l’écoulement des gaz est décrit à partir des corréla-
tions reliant le gradient de pression et la vitesse d’écoulement du gaz. Souvent, c’est
la loi de Darcy qui est utilisée pour traiter l’écoulement de ﬂuides à travers des mi-
lieux poreux. Elle exprime la conservation de la quantité de mouvement et prédit le
proﬁl de vitesse de gaz à chaque instant le long du réacteur [3,16,19,43,89]. Darcy a
étudié les écoulements de ﬂuides à travers un milieu poreux cylindrique pour établir
la loi qui porte son nom et qui s’écrit :
−→ug = −
κ
µg
∇p (4.53)
La variable κ, exprimée en m2, est la perméabilité. C’est une propriété caracté-
ristique du milieu poreux étudié ; elle reste constante tant que le débit d’écoulement
reste faible.
Mehrabian et al. [100] ont utilisé l’équation d’Ergun [163] pour exprimer la perte
de charge. Elle s’écrit de la manière suivante :
∇p = −150
(1− ε)2
ε3
µg
d2p
−→ug − 3.5
(1− ε)
ε3
ρg
dp
|ug|
−→ug (4.54)
Pour ces corrélations, la relation entre la masse volumique du gaz ρg et la pression
est écrite en considérant le gaz comme un gaz parfait :
ρg =
pMg
RTg
(4.55)
Mg est la masse molaire du gaz calculé à partir des fractions molaires Xi et des
masses volumiques Mi des diﬀérents composés, selon :
Mg =
∑
i
(XiMi) (4.56)
4.1 Les hypothèses principales du modèle
Le lit est considéré comme un milieu poreux continu ; l’approche Euler/Euler est
retenue. Les équations de conservation de la phase solide et la phase gazeuse ainsi
que les conditions initiales et aux limites sont écrites dans le domaine représenté
dans la ﬁgure 4.3.
Les hypothèses citées ci-dessous sont retenues :
– modèle unidimensionnel 1D suivant la longueur du réacteur ;
– loi de Darcy utilisée pour décrire l’écoulement de la phase gazeuse ;
– pas de gradients à l’intérieur des particule ;
– particules homogènes en taille et en forme (sphérique) ;
– équation d’énergie pour la phase gazeuse considérée à pression constante ;
– dissipation d’énergie dû aux forces visqueuses négligée ;
– pas de tassement ;
– phase gazeuse considérée comme étant un gaz parfait ;
– les enthalpies de réaction sont indépendantes de la température.
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Figure 4.3 : Représentation schématique du domaine de calcul.
4.2 Bilans de matière pour la phase solide
Trois espèces sont considérées dans la phase solide : l’eau issu de l’humidité, le
bois sec et le char. L’eau présente dans le bois sous forme d’humidité suit les mêmes
lois qu’une espèce solide.
∂ρhum
∂t
= −rhum (4.57)
∂ρb
∂t
= −rpy − rob (4.58)
∂ρc
∂t
= νc,pyrpy + νc,obrob − rchar (4.59)
4.3 Bilans de matière pour la phase gazeuse
Bilan de matière pour la phase gazeuse globale
Les coeﬃcients stœchiométriques des réactions de séchage, de pyrolyse et d’oxy-
dation du bois sont déterminés dans la littérature sur une base massique et les
vitesses des réactions sont déterminées en kg/(m3s). Dans notre modèle, pour la
phase gazeuse, on écrit la loi de conservation de la concentration molaire. Donc, les
termes sources massiques sont divisés par la masse molaire de chaque composés aﬁn
d’obtenir la production ou la consommation en mol/(m3s). En ce qui concerne la
réaction de craquage des goudrons, la vitesse de réaction est donnée enmol/(m3s) et
les coeﬃcients stœchiométriques qui sont massiques sont transformés en molaires en
les multipliant par la masse molaire totale des goudrons divisée par la masse molaire
de chaque gaz. Enﬁn pour la réaction d’oxydation du char, la vitesse de réaction
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en kg/(m3s) est transformée en mol/(m3s) en la divisant par la masse molaire du
carbone.
(4.60)
∂(εCg)
∂t
+∇.(Cg
−→ug) =
∑
i
rpyνi,py
Mi
+
∑
i
robνi,ob
Mi
−
robνO2,ob
MO2
+
rchar
MC
(
Ω− 1
Ω
)
+
rhum
MH2O
− r′cr +
∑
i
r′cr
(
νi,cr
Mt
Mi
)
i = CO, CO2, H2, CH4, H2O, t et t2
Pour le quatrième terme à droite de l’équation (4.60),
(
Ω−1
Ω
)
représente la somme
des coeﬃcients stœchiométriques molaires des gaz produits par la combustion du
char, c’est-à-dire le CO et le CO2, diminué du coeﬃcient stœchiométrique de l’oxy-
gène consommé par cette réaction.
Bilan de matière pour l’oxygène
L’oxygène est consommé par les deux réactions d’oxydation du bois et du char.
(4.61)
∂(εCO2)
∂t
+∇.(−→ugCO2) = ∇.(εDO2Cg∇XO2)−
robνO2,ob
MO2
−
rchar
MC
1
Ω
Bilans de matière pour les espèces gazeuses permanentes
Les gaz permanents pris en compte dans le modèle sont les suivants : CO, CO2,
H2 et CH4. Ces gaz sont produits par les réactions de pyrolyse et d’oxydation du bois,
de craquage des goudrons et d’oxydation du char (pour le CO et le CO2). Aucune
réaction en phase homogène ou en phase hétérogène avec les gaz permanents n’est
prise en compte dans le modèle. Les termes sources représentent les productions de
ces gaz, sans aucune consommation.
(4.62)
∂(εCCO)
∂t
+∇.(−→ugCCO) = ∇.(εDCOCg∇XCO) +
rpyνCO,py
MCO
+
robνCO,ob
MCO
+
rchar
MC
2(Ω− 1)
Ω
+ r′cr(νCO,cr
Mt
MCO
)
(4.63)
∂(εCCO2)
∂t
+∇.(−→ugCCO2) = ∇.(εDCO2Cg∇XCO2) +
rpyνCO2,py
MCO2
+
robνCO2,ob
MCO2
+
rchar
MC
(2− Ω)
Ω
+ r′cr(νCO2,cr
Mt
MCO2
)
∂(εCH2)
∂t
+∇.(−→ugCH2) = ∇.(εDH2Cg∇XH2) +
rpyνH2,py
MH2
+
robνH2,ob
MH2
+ r′cr(νH2,cr
Mt
MH2
)
(4.64)
(4.65)
∂(εCCH4)
∂t
+∇.(−→ugCCH4) = ∇.(εDCH4Cg∇XCH4) +
rpyνCH4,py
MCH4
+
robνCH4,ob
MCH4
+ r′cr(νCH4,cr
Mt
MCH4
)
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Bilan de matière pour la vapeur d’eau
La vapeur d’eau est produite par les réactions de séchage, de pyrolyse, d’oxyda-
tion du bois et de craquage des goudrons.
(4.66)
∂(εCH2O)
∂t
+∇.(−→ugCH2O) = ∇.(εDH2OCg∇XH2O) +
rpyνH2O,py
MH2O
+
robνH2O,ob
MH2O
+
rhum
MH2O
+ r′cr(νH2O,cr
Mt
MH2O
)
Bilan de matière pour les goudrons
Les goudrons primaires sont produits par les réactions de pyrolyse et d’oxydation
du bois, et consommés par la réaction de craquage thermique.
(4.67)
∂(εCt)
∂t
+∇.(−→ugCt)+ = ∇.(εDtCg∇Xt) +
rpyνt,py
Mt
+
robνt,ob
Mt
− r′cr
Les goudrons secondaires sont produits par la réaction de craquage des goudrons
primaires et on considère qu’ils ne subissent aucune réaction dans nos cas.
(4.68)
∂(εCt2)
∂t
+∇.(−→ugCt2)+ = ∇.(εDt2Cg∇Xt2) + νt2,crr
′
cr
Bilan de matière pour l’azote
La concentration molaire d’azote peut être déduite en soustrayant de la phase
gazeuse globale les diﬀérents gaz permanents, la vapeur d’eau et les goudrons :
(4.69)CN2 = Cg −
∑
i
Ci
i = O2, CO, CO2, H2, CH4, H2O, t et t2
4.4 Bilan d’énergie pour la phase solide
Dans la phase solide, les réactions endothermiques sont celles de séchage et de
pyrolyse du bois. Les réactions d’oxydation du bois et du char sont exothermiques.
Ces dernières réactions apportent l’énergie nécessaire au processus. Une partie de
l’énergie libérée par la phase solide sert à chauﬀer la phase gazeuse et la paroi du
réacteur.
(ρhumCpH2O + ρbCpb + ρcCpc)
∂Ts
∂t
=∇.(λe∇Ts)−rhum∆Hohum−rpy∆H
o
py−rob∆H
o
ob
− rchar∆Hoc + hsgAsg(Tg − Ts) +
4hps
D
(Tp− Ts)
(4.70)
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4.5 Bilan d’énergie pour la phase gazeuse
L’énergie apportée par la phase solide sert à chauﬀer la phase gazeuse.
(4.71)(εCgMgCpg)
∂Tg
∂t
+ CgMgCpg
−→ug∇Tg = ∇.(ελg∇Tg) + hsgAsg(Ts − Tg)
(4.72)Mg =
∑
i
XiMi
i = N2, O2, CO, CO2, H2, CH4, H2O, t et t2
Xi et Mi sont, respectivement, la fraction molaire (Xi = Ci/Cg) et la masse
molaire de l’espèce i.
4.6 Modélisation de l’écoulement des gaz
La loi de Darcy est utilisée pour relier la vitesse des gaz à la pression :
−→ug = −
κ
µg
∇p (4.73)
À noter que −→u est la vitesse moyenne de la phase gazeuse. Cette vitesse moyenne
n’est que la vitesse interstitielle (−→u int) multipliée par la porosité du milieu :
−→ug = ε
−→u int (4.74)
La phase gazeuse globale est considérée comme un gaz parfait :
Cg =
p
RTg
(4.75)
4.7 Conditions initiales et aux limites
Conditions initiales
À l’instant t = 0, la phase solide du lit est constituée entièrement de bois avec
une certaine humidité :
ρb = ρb,hum
(
1−
%H
100
)
(4.76)
ρhum = ρb,hum
(
%H
100
)
(4.77)
ρc = 0 (4.78)
Le gaz a la même composition que celle de l’air, donc la concentration des autres
gaz est nulle :
CO2 = CairXO2,air (4.79)
Cair et XO2,air sont, respectivement, la concentration molaire de l’air et la fraction
molaire de l’oxygène dans l’air dans les conditions normales.
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Ci = 0 (4.80)
i = CO, CO2, H2, CH4, H2O, t et t2
La température de la phase solide est considérée égale à celle de la phase gazeuse
(50oC) :
Ts = Tg = 323 K (4.81)
Conditions aux limites
En x = 0, seul l’air est introduit dans le domaine sous une vitesse constante
ue. La vitesse ue est déterminée expérimentalement à l’aide du débit normal d’air
injecté et du diamètre du réacteur.
CO2 = CairXO2,air (4.82)
φe = Cairue (4.83)
φe en (mol/(m2.s) est le ﬂux molaire de gaz à l’entrée du réacteur.
Les gradients de température de la phase solide et la phase gazeuse sont supposés
nuls.
∇Ts = ∇Tg = 0 (4.84)
En x = l (l est la longueur du domaine de calcul), le gradient de concentration
de tous les gaz est considéré nul. La température est maintenue constante à Tf .
∇Ci = 0 (4.85)
i = O2, CO, CO2, H2, CH4, H2O, t et t2
Les gradients de température de la phase solide et la phase gazeuse sont supposés
nuls.
∇Ts = ∇Tg = 0 (4.86)
Allumage du front
Le front de combustion, qui se propage, en mode batch, dans le lit à partir x = l
(sortie) vers x = 0 (entrée) (ﬁgure 4.3), est initié en portant et maintenant la phase
solide à la sortie à une température élevée (1050 K) jusqu’à l’obtention d’un front
de combustion qui se propage dans le lit à une vitesse constante [36, 91]. Cette
propagation est constatée à partir de l’évolution des courbes de températures.
4.8 Autres paramètres
Porosité
La porosité ε est un paramètre géométrique qui caractérise un milieu poreux.
Elle représente l’ensemble des pores dans les particules et des interstices entre les
particules constituant le lit. La porosité varie en fonction du temps et de l’espace ;
son équation algébrique s’écrit :
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ε = 1−
ρc + ρb
ρb,0
−
ρhum
ρhum,0
(4.87)
ρb,0 = 1200 kg/m3 et ρhum,0 = 1000 kg/m3 sont, respectivement, les masses
volumiques du bois et de l’eau, sans prendre en compte les vides inter- et intra-
particulaires.
Perméabilité
La perméabilité κ en m2 indique l’aptitude du milieu à être traversé par un
écoulement. Cette grandeur ne dépend que de la structure et de la connectivité des
particules (ou des pores), donc de la taille des particules dp (ou des pores) et de la
porosité du milieu. La corrélation proposée par Carman-Kozeny [164] pour un lit de
particule sphérique est la suivante :
κ =
d2pε
3
180(1− ε)2
(4.88)
Comme le débit d’écoulement reste relativement faible, une perméabilité constante
κ = 1.8× 10−6 m2 est retenue dans le modèle.
Coeﬃcient de diﬀusion massique
La diﬀusion massique est un phénomène de transport irréversible qui se traduit
par la migration d’espèces chimiques dans un milieu. Ce phénomène est régi par la loi
de Fick, qui est une analogie de la loi de Fourrier pour la conduction thermique. Dans
la littérature, les corrélations du coeﬃcient de diﬀusion massique, Di en m2/s, sont
complexes et font intervenir beaucoup de paramètres comme le diamètre de collision
et l’énergie d’attraction entre les molécules. Il existe aussi des corrélations plus
simple pour calculer le coeﬃcient de diﬀusion massique [165]. Selon Massman [111]
le coeﬃcient de diﬀusion massique à une température T et une pression p, s’écrit :
Di(T, p) = Di(0, 1)
(
p
p0
)(
T
T0
)α
(4.89)
Di(0, 1) représente le coeﬃcient de diﬀusion massique dans les conditions stan-
dard de température et de pression (T0 = 0oC, p0 = 1 atm). La valeur de α
est comprise entre 1.5 et 2. Cette expression est valide pour une pression p in-
férieure à 25 atm. Dans notre cas la pression est proche de celle atmosphérique et
p = p0 = 1 atm. Les coeﬃcients de diﬀusion de plusieurs éléments ont été déterminés
par Massman [111] dans l’air, l’azote et l’oxygène. Ces coeﬃcients on été détermi-
nés dans les conditions standard. À une température T, l’expression ci-dessous est
utilisée pour calculer le coeﬃcient de diﬀusion massique :
Di(T ) = Di(0, 1)
(
T
T0
)1.81
(4.90)
Ici, on considère un seul coeﬃcient de diﬀusion massique, pour toutes les espèces
gazeuses, dans les conditions standard Di(0, 1) = D(0, 1) = 2 × 10−5 m2/s. Dans
notre modèle un coeﬃcient de diﬀusion massique constant est considéré à 800 K,
D = 1.4× 10−4 m2/s.
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Les autres paramètres utilisés dans le modèle sont récapitulés dans le tableau
4.7. Tous les paramètres présentés jusqu’ici ont été considérés identiques pour les
plaquettes forestières et les granulés. Seulement la masse volumique vrac, le taux
d’humidité et le diamètre équivalent des particules sont diﬀérents selon le type de
bois (voir tableau 4.8).
Paramètre valeur / expression réf.
CpH2O (J/(Kg K) 4180 [166]
Cpb (J/(Kg K) −91.2 + 4.4T (J/(Kg K) Koch (1969) [131]
Cpc (J/(Kg K) 420 + 2.09T − 6.85× 10−4T 2 Raznjevic (1976) [131]
Cpg (J/(Kg K) 990 + 0.122T − 5.68× 106T−2 [113]
R (J/(K mol)) 8.3144621
Mt (g/mol) 94 [43,135,167,168]
Mair (g/mol) 28.84
σ (W/(m2K4)) 5.67× 10−8
ue (m/s) 0.018 Qa = 34 Nl/min
Tableau 4.7 : Autres paramètres du modèle.
Paramètre plaquettes forestières granulés
ρb,hum (Kg/m3) 220 690
%H (%) 10 8
dp (m) 0.003 0.0069
Tableau 4.8 : Paramètres variants selon le type de bois.
4.9 Prise en compte de la température de la paroi Tp
La modélisation de la température de la paroi nécessite en toute rigueur l’écriture
d’un modèle 2D. Dans notre cas, la température de la paroi a été mesurée expéri-
mentalement. Cette température nous permet de prendre en compte les échanges
thermiques entre le lit et la paroi dans le modèle 1D décrit précédemment.
En ce qui concerne les échanges thermiques entre la paroi et la phase solide,
dans la plupart des cas, les modèles 1D de smouldering de la littérature ne prennent
pas en compte ces échanges. Lorsque ces échanges sont considérés, alors ils sont mal
décrits. Ainsi, il y a nécessité de trouver une méthode pour calculer ces échanges
dans notre étude.
Dans ce paragraphe, nous allons décrire la méthode de prise en compte de la
température de la paroi pour les deux modes de fonctionnement batch et continu.
Nous allons déﬁnir 4 zones à température constante pour la paroi, l1 à l4, comme le
montre la ﬁgure 4.4.
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Figure 4.4 : Représentation des 4 zones à températures constantes pour la paroi.
4.9.1 En mode batch
En mode batch, les résultats expérimentaux (ﬁgure 3.23, page 83) ont montré
que la température de la paroi est une fonction de l’espace et du temps Tp = f(x, t).
Il est diﬃcile d’introduire une telle fonction dans un modèle 1D. Donc, dans notre
modèle en batch, on considère que les échanges se font uniquement au niveau de la
ZO, dans une zone qui se déplace avec la ZO le long du réacteur. Nous imposons
donc la température à une valeur constante pour la zone l3 uniquement, qui est en
contact avec la ZO. Aucun échange thermique avec la paroi n’est considéré dans le
modèle dans les zone l1, l2 et l4.
Sur l’épaisseur de la ZO (le calcul de l’épaisseur de la ZO sera détaillé dans la
suite) la température de la paroi Tp est alors considérée égale à 350K. Cette dernière
température est déduite des courbes expérimentales de température de la paroi en
amont de la ZO.
4.9.2 En mode continu
Rappelons que, au cours des essais expérimentaux, le mode de fonctionnement
continu consiste à stabiliser la ZO à une hauteur x donnée (ici 30− 35 cm au-dessus
de la grille), en alimentant le bois et en extrayant le char en continu.
Dans ce mode, les résultats expérimentaux ont montré que la température de la
paroi le long du réacteur reste constante car le régime permanent est établi. Donc
la température de la paroi n’est qu’une fonction de l’espace Tp = f(x). La ﬁgure
4.5 présente les deux températures Tp1 et Tp2, diamétralement opposées, mesurées
expérimentalement le long de la paroi du réacteur au cours de l’essai continu. D’après
ces deux courbes nous avons déﬁni les températures des 4 zones de la ﬁgure 4.4 :
50oC, 200oC, 500oC et 600oC respectivement pour l1, l2, l3 et l4.
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continu avec un débit d’air de 34 Nl/min et l’équivalant pour le modèle.
Bois 
ZO 
Char 
Paroi du réacteur 
Isolant 
Échange 
thermique du lit 
vers la paroi 
Échange 
thermique de la 
paroi vers le lit 
Figure 4.6 : Représentation schématique des échanges thermiques entre le lit et la pa-
roi du réacteur en régime permanent pour le mode de fonctionnement en
continu.
En amont de la ZO, dans le lit du bois froid (∼ 50oC) on observe que la tempé-
rature de la paroi est relativement élevée : entre 50 et 400oC. En aval de la ZO, dans
le lit de char chaud (∼ 700oC), la température de la paroi est moins élevée, entre
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550 et 600oC. Donc, il y a échange thermique d’une part entre le lit froid (bois) et
la paroi plus chaude, et d’autre part entre le lit chaud (ZO et char) et la paroi plus
froide (voir ﬁgure 4.6). C’est-à-dire, en régime permanent (en continu) une partie
de l’énergie de la partie chaude du lit est restituée pour préchauﬀer la partie du lit
plus froide (bois) à travers la paroi.
4.10 Résolution numérique
La résolution du système d’équations est réalisée à l’aide du logiciel COMSOL
Multiphysics R©. Ce logiciel de simulation numérique est basé sur la méthode des
éléments ﬁnis et permet de simuler des phénomènes couplés dans le domaine de la
thermique, de la mécanique des ﬂuides, du génie chimique, de l’électrostatique, de
l’électromagnétisme, de la mécanique du solide ou encore de l’acoustique.
Ce modèle est décrit par un ensemble d’équations diﬀérentielles non linéaires et
couplées. En régime transitoire (instationnaire) le solver utilise un schéma implicite
et est proposé par défaut par COMSOL R©. Le domaine de calcul (l = 600 mm) a
été maillé avec un pas d’espace de 0.5 mm ; ce domaine comprend alors environ 1200
cellules. Le pas d’espace a été choisi pour garantir que les résultats ne dépendent
pas de la discrétisation spatiale et la solution n’évolue plus pour des maillages plus
denses. Le pas de temps est automatiquement déﬁni par le solveur.
5 Résultats
Nous présentons dans cette partie les résultats de simulation de la pyrolyse oxy-
dante en lit ﬁxe pour les deux modes de fonctionnement batch et continu.
En mode batch, nous avons pu mesurer expérimentalement l’évolution des tem-
pératures, la composition des gaz permanents au passage de la ZO à un endroit du
réacteur et la vitesse de la ZO d’une manière ﬁable. Donc, nous avons décidé de ca-
ler certains paramètres du modèle avec les résultats expérimentaux du mode batch.
Après le choix des paramètres, le modèle numérique est considéré comme validé. Le
modèle est ensuite utilisé pour la compréhension de la pyrolyse oxydante en lit ﬁxe
et puis pour réaliser une étude numérique de l’inﬂuence des paramètres principaux
sur le processus (débit d’air, masse volumique et humidité initiale du bois).
En mode continu, une confrontation modèle/expérience avec variation des para-
mètres (débit d’air et type de bois) est eﬀectuée. Enﬁn, une comparaison entre les
deux modes de fonctionnement est réalisée.
5.1 En mode Batch
La ﬁgure 4.7 présente un exemple des proﬁls de températures des phases solide et
gazeuse obtenus par le modèle. Ces courbes sont présentées à diﬀérents instants avec
un pas de temps de 2000 s. La ﬁgure 4.7 montre la présence d’un front de réaction
qui se propage de la grille (x = 0.6 m) vers la surface du lit (x = 0), avec une vitesse
sensiblement constante. La vitesse de la zone d’oxydation simulée est calculée en
divisant la distance entre deux points du domaine par la durée nécessaire pour que
la température au deux points atteigne une certaine valeur (ex. 800 K).
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Figure 4.7 : Proﬁls modélisés de températures des phases solide et gazeuse le long du lit
et pour diﬀérents instants.
5.1.1 Étude de sensibilité
Nous proposons ici de caractériser -à l’aide du modèle- l’inﬂuence de certains
paramètres présentés précédemment sur le processus de pyrolyse oxydante.
Les paramètres du modèle peuvent être classés en cinq catégories, les paramètres :
– déterminés et validés dans la thèse. On parle ici des cinétiques de pyrolyse
et d’oxydation du bois, que nous avons validées dans le chapitre 2 avec les
résultats expérimentaux de particules isolées ;
– qui n’ont pas une inﬂuence signiﬁcative sur le modèle, comme les coeﬃcients
de diﬀusion massique ;
– qui font consensus dans la littérature. On peut citer les chaleurs spéciﬁques,
la conductivité thermique eﬀective et la viscosité dynamique des gaz, qui ne
varient pas beaucoup selon les études ;
– qui font sujets à débat dans la littérature et avec une inﬂuence signiﬁcative
sur le modèle. Nous avons constaté que les coeﬃcients ξ , Ω et hps varient
fortement selon les études : leurs inﬂuences seront étudiées par la suite ;
– autres, par exemple la cinétique et les coeﬃcients stœchiométriques de la ré-
action de craquage des goudrons, qui ont été retenus dans une seule étude de
la littérature.
À partir de ce travail préliminaire, l’étude de sensibilité présente l’eﬀet des trois
paramètres suivant sur la vitesse de la ZO :
• le coeﬃcient de correction ξ du coeﬃcient de transfert thermique hsg entre la
phase solide et la phase gazeuse. La valeur de ξ varie entre 0.2 et 1, selon les
auteurs ;
• le coeﬃcient stœchiométrique Ω qui décrit le partage entre CO et CO2 lors de
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l’oxydation de carbone. Dans nos conditions d’étude, et selon les auteurs, Ω
varie entre 1.2 et 1.6, ;
• le coeﬃcient d’échange thermique entre la paroi et la phase solide hps. Selon
les auteurs, ce coeﬃcient varie entre 15 et 35 W/(m2K).
Coeﬃcient de correction ξ
La ﬁgure 4.8 présente la vitesse simulée de la zone d’oxydation en fonction du
coeﬃcient de correction ξ. On remarque que la vitesse de la zone d’oxydation di-
minue avec l’augmentation du coeﬃcient ξ dans la gamme de 0.2 à 1. En eﬀet, en
augmentant ξ on améliore les échanges thermiques gaz/solide. Donc, la phase so-
lide -qui est toujours à une température plus élevée que la phase gazeuse- cède plus
d’énergie à la phase gazeuse. La chaleur est alors convectée vers le bas (en aval de la
ZO, dans le sens du débit de gaz) ce qui limite la quantité de chaleur diﬀusée vers
le haut (en amont de la ZO) : la vitesse de la ZO diminue.
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Figure 4.8 : Vitesse simulée de la zone d’oxydation en fonction du facteur ξ.
Coeﬃcient stœchiométrique Ω
La ﬁgure 4.9 présente la vitesse de la zone d’oxydation en fonction du coeﬃcient
Ω. On remarque que la vitesse de la zone d’oxydation est inversement proportionnelle
à Ω. En augmentant Ω, la quantité de chaleur dégagée par la réaction d’oxydation
du char diminue. Par conséquence, la vitesse de la zone d’oxydation diminue.
Sur la ﬁgure 4.9, on remarque que Ω est tracé jusqu’à 1.5, car pour Ω = 1.6,
le modèle montre que le processus s’éteint ; il n’est pas possible d’obtenir une zone
d’oxydation qui se propage dans le lit. Ceci peut s’expliquer par le fait que la quantité
de chaleur dégagée par les réactions exothermiques en phase solide, essentiellement
par l’oxydation du char, n’est pas suﬃsante pour compenser les pertes dues aux
autres réactions endothermiques et aux échanges thermiques avec la phase gazeuse
et avec la paroi.
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Figure 4.9 : Vitesse simulée de la zone d’oxydation en fonction du coeﬃcient Ω.
coeﬃcient d’échange thermique hps
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Figure 4.10 : Vitesse simulée de la zone d’oxydation en fonction du coeﬃcient hps.
La ﬁgure 4.10 présente la vitesse de la zone d’oxydation en fonction du coeﬃ-
cient hps (échange thermique solide/paroi) : elle est inversement proportionnelle à
hps. L’augmentation du coeﬃcient d’échange hps implique plus de perte de la zone
d’oxydation vers la paroi du réacteur, ce qui se traduit par une diminution de la
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vitesse de la zone d’oxydation.
Les trois paramètres ξ, Ω et hps ont donc une inﬂuence signiﬁcative sur les
résultats de la modélisation. Ces paramètres ont été déterminés par calage aﬁn
de se rapprocher au mieux de la vitesse de la ZO, du proﬁl de température et de la
composition des gaz permanents en fonction du temps obtenus expérimentalement,
comme décrit ci-dessous.
5.1.2 Détermination des valeurs de ξ, Ω et hps
Les trois paramètres ξ, Ω et hps sont ajustés par un calage manuel. Trois valeurs
de chaque paramètre sont choisies dans les plages déﬁnies dans l’étude de sensibilité.
Pour ξ nous avons choisi 0.2, 0.5 et 1, pour Ω nous avons choisi 1.2, 1.4 et 1.5
et ﬁnalement pour hps nous avons choisi 15, 23 et 30 W/(m2 K). Ensuite, les 33
combinaisons sont testées.
Dans un premier temps, on compare uniquement la vitesse de la ZO du modèle
avec la vitesse expérimentale. Nous avons obtenu 5 jeux de paramètres de qualité
comparables. Ensuite, les évolutions de températures modèle/expérience en fonction
du temps sont comparés. Le nombre de jeux de paramètres satisfaisants est réduit
à 3. Enﬁn, on obtient le jeu de paramètres ﬁnal suivant ξ = 0.5, Ω = 1.4 et hps =
30 W/(m2K) lorsqu’on compare les évolutions modèle/expérience de composition
des gaz permanent en fonction du temps.
Avec ces paramètres, les résultats expérimentaux et numériques sont comparés
en présentant (ci-dessous) les courbes de températures et de compositions des gaz
permanents en fonction du temps.
Températures
La ﬁgure 4.11 présente l’évolution des températures à deux positions espacées
de 10 cm en fonction du temps. D’une manière générale, les résultats de simulations
sont en bon accord avec les résultats expérimentaux.
On observe une première phase de température constante avant le passage de la
ZO jusqu’à 1500 s. Ensuite, lorsque la ZO arrive au niveau de T7, on observe une
augmentation brusque de la température jusqu’à atteindre une asymptote. Pendant
la phase de montée en température, la température expérimentale est comprise entre
les températures Ts (solide) et Tg (gaz) simulées. En revanche, la température ﬁnale 2
est surestimée de 60 K par le modèle. Les observations pour le thermocouples T6
sont presque identiques mais décalées dans le temps. Une légère surestimation de
3% de la vitesse de la ZO par le modèle est constatée.
Au cours du temps, les températures des deux phases solide et gazeuse, sont au
début superposées (Ts ≃ Tg). Ensuite, l’écart entre Ts et Tg augmente au fur et à
mesure que les réactions chimiques progressent et les gaz sont produits. Enﬁn, cet
écart diminue après la ﬁn des réactions de pyrolyse et d’oxydation jusqu’à atteindre
la température ﬁnale. La température de la phase gazeuse est toujours inférieure à
celle de la phase solide, car dans le modèle on considère que l’énergie est apportée
uniquement par les réactions d’oxydations exothermiques en phase solide.
2. La température de la phase gazeuse est égale à celle de la phase solide, Tg = Ts.
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Figure 4.11 : Comparaison expérience/modèle des courbes de température en fonction du
temps.
Gaz permanents
La fraction molaire de chacun des gaz permanents est calculée de la manière
suivante :
Xi =
Ci∑
iCi
(4.91)
i = O2, N2, CO, CO2, H2 et CH4
Les résultats expérimentaux et numériques sont comparés au cours du temps à
un x ﬁxé dans la ﬁgure 4.12.
D’une manière générale, les résultats du modèle sont en bon accord avec les
résultats expérimentaux. À partir d’un certain temps, lorsque la composition des
gaz permanents est indépendante du temps, le modèle sous-estime les fractions de
CO2 et de H2.
Dans le modèle on remarque que la réaction de séchage se produit légèrement
plus tôt que les autres réactions et provoque une chute de la fraction d’oxygène
simulée de 21% à 16.7%. Ensuite, un léger plateau à 16.7% est calculé avant que la
fraction d’oxygène ne diminue jusqu’à zéro.
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Figure 4.12 : Comparaison expérience/modèle des fractions molaires des gaz permanents
en fonction du temps.
Vers 4%, un point d’inﬂexion apparaît dans la courbe de la fraction d’oxygène
et sa diminution est ralentie. L’oxygène disparait complètement à environ 1000 s.
Des diﬀérences sont constatées entre le modèle et l’expérience au niveau des
concentrations des gaz à l’approche du front de propagation (t ∼ 500 − 800 s) et
notamment pour la fraction d’oxygène. Lorsque celle-ci descend jusqu’à la valeur
de 16.7%, la courbe expérimentale reste constante à environ 21%. Et vers la ﬁn, la
consommation complète d’oxygène se produit plus tôt selon le calcul que selon les
mesures expérimentales.
Le modèle reproduit très bien la fraction de CO expérimentale. Une augmen-
tation en avance est observée pour la fraction de CO2 simulée par rapport à celle
expérimentale. Pour le H2 et le CH4, au début, on observe une légère augmentation
de leurs fractions expérimentales tandis que le modèle indique des fractions presque
nulles ; il faut attendre environ 1000s pour commencer à apercevoir des augmenta-
tions de ces fractions simulées.
5.1.3 Caractéristiques de la pyrolyse oxydante en lit ﬁxe
À ce stade, nous considérons que le modèle numérique est validé. Dans ce para-
graphe nous proposons d’utiliser le modèle construit précédemment pour la compré-
hension de la pyrolyse oxydante en lit ﬁxe. Tout d’abord on observe les évolutions
spatiales de la masse volumique vrac des constituants de la phase solide et de la
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concentration molaire des constituants de la phase gazeuse. Puis des bilans mas-
sique et énergétique sont établis. Ces résultats -issus de l’interprétation du modèle-
apportent des informations originales.
Masse volumique des constituants de la phase solide
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Figure 4.13 : Proﬁls des masses volumiques vrac et de température pour la phase solide.
La ﬁgure 4.13 présente l’évolution des masses volumiques en vrac de l’eau, du
bois sec et du char en fonction de la distance x. La température de la phase solide
est également présentée sur la ﬁgure. Selon le modèle, on observe que l’eau disparaît
avant le début de la consommation du bois. Autrement dit, le séchage précède les
autres réactions. Puis le bois est consommée en produisant du char ; environ 33%
du bois consommé est converti en char. Enﬁn, environ 57% du char produit est
consommé. Le reste du char, conservé, correspond à environ 15% de la masse initiale
du bois sec. Les gammes de températures qui correspondent aux consommations
de l’eau, du bois et du char sont, respectivement, 323 − 415 K, 580 − 780 K et
780 − 980 K. Entre 415 et 580 K (ﬁgure 4.13) et au dessous de 323 K rien n’est
consommé ou produit.
Le terme source total de consommation de bois, avec les termes de chacune des
deux réactions impliquées, sont présentés sur la ﬁgure 4.14. On remarque que les
deux réactions sont presque superposées ; elles sont compétitives.
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Figure 4.14 : Vitesse de réaction du bois.
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Figure 4.15 : Vitesse de réaction du char.
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En intégrant la vitesse de réaction sur le volume du lit, on obtient un débit de
consommation de bois de 1.46 kg/h. Les résultats de simulation montrent aussi que
40% (0.58 kg/h) du bois est consommé par la réaction de pyrolyse et 60% (0.88 kg/h)
par la réaction d’oxydation.
Le char est produit par les réactions de pyrolyse et d’oxydation du bois, et il est
consommé par la réaction d’oxydation du char. Les termes source pour le char sont
présentés sur la ﬁgure 4.15. On remarque que la vitesse de formation du char (zone
positive) est beaucoup plus élevée que celle de sa consommation (zone négative).
La quantité de char consommée pendant sa formation est considérée négligeable par
rapport à la quantité totale consommée. En intégrant sur le volume du lit la vitesse
de réaction globale (char produit et consommé), on obtient un débit de char de
0.21 kg/h.
Concentration molaire des constituants de la phase gazeuse
La ﬁgure 4.16 présente l’évolution, en fonction de la hauteur, de la vitesse des
gaz et de la concentration molaire des huit constituants de la phase gazeuse : vapeur
d’eau, goudrons, N2, O2, CO, CO2, H2 et CH4. La vitesse et les concentrations sont
présentées à un moment t > 4500 s où leurs valeurs ne varient presque plus à la
sortie du domaine (x = 0.6 m).
La ﬁgure 4.16 montre que, près de l’entrée (x = 0), la composition des gaz
correspond à celle de l’air alimenté à l’entrée (x = 0). Ensuite, on observe une
augmentation rapide de la concentration de vapeur d’eau, résultat de la réaction de
séchage. Durant la phase de séchage, la vitesse des gaz augmente et les concentrations
d’oxygène et d’azote diminuent.
Après la phase de séchage, ce sont les phases de pyrolyse et d’oxydation du bois
qui se produisent. Pendant ces deux réactions, on remarque une augmentation des
concentrations de vapeur d’eau, de goudrons, de CO2, CO et de légères augmenta-
tions de H2 et de CH4 qui peuvent être considérées négligeables. En même temps,
on remarque que les concentrations de O2 et de N2 diminuent et que la vitesse des
gaz augmente.
Puis, pendant la phase d’oxydation du char, la concentration d’O2 continue à
diminuer, accompagnée d’une augmentation des concentration de CO et de CO2.
Pendant cette étape, la vitesse des gaz augmente et les concentrations de vapeur
d’eau, de goudrons et d’azote diminuent en raison de l’augmentation de la tempé-
rature de la phase gazeuse et de leur dilution par le CO et le CO2 produits.
Enﬁn, la concentration des goudrons continue à diminuer après la phase d’oxy-
dation du char à cause du craquage thermique, entraînant une augmentation des
concentrations de H2, de CO et de CH4.
D’après la ﬁgure 4.16, le modèle montre que 90% des goudrons sont convertis dans
un espace d’environ 30 cm après leur production. Dans une application industrielle,
selon ce résultat, la zone d’oxydation devrait être maintenue à 30 cm au-dessus de la
grille pour convertir 90% des goudrons produits. En moyenne, la vitesse des gaz peut
être considérée environ 0.1 m/s ; le temps de séjour des goudrons dans les 30 cm est
d’environ 3 s sous une température de gaz de 900− 950 K.
Aﬁn de calculer la part de la quantité d’oxygène consommée par chacune des
réactions d’oxydation du bois et de char, la ﬁgure 4.17 présente la vitesse de consom-
mation d’oxygène en mol/(m3s) en fonction de x.
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Figure 4.16 : (A) Proﬁls des concentrations molaires des diﬀérents constituants et vi-
tesse de la phase gazeuse. (B) Changement d’échelle pour mieux présenter
les concentrations.
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Figure 4.17 : Vitesse de consommation d’oxygène.
On remarque la présence de deux pics ; le plus important correspond à la réac-
tion d’oxydation du bois et l’autre à la réaction d’oxydation du char. L’intégration
selon le volume de chacun des deux termes montre qu’environ 12% de l’oxygène est
consommé par le bois et 88% par le char.
Conservation de la masse
Comme présenté précédemment, à partir d’un certain temps, les concentrations
en espèce gazeuse à la sortie du domaine sont indépendantes du temps. On peut
donc établir le bilan des entrées et sorties du domaine indépendamment du temps.
Le bilan de masse en pourcentage par rapport au débit de bois sec (1.46 kg/h) est
représenté sur la ﬁgure 4.18. Les débits massiques des diﬀérents constituants de la
phase gazeuse sont calculés selon la formule suivante :∫
Sr
MiCi
−→ug .
−→n dSr (4.92)
L’intégration se fait soit sur la section en entrée pour les constituants de l’air
entrant, soit sur la section en sortie pour les constituants des gaz sortants.
À noter que l’eau de séchage et l’azote, conservés à la sortie du domaine, ne sont
pas représentés dans le bilan de la ﬁgure 4.18. D’une manière générale, on remarque
que le bilan boucle parfaitement, ce qui permet de valider notre modèle en terme de
conservation de la masse.
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Figure 4.18 : Bilan de masse en pourcentage par rapport au débit de bois sec à un instant
t pour le modèle en batch.
Conservation de l’énergie
L’énergie apportée au système provient des deux réactions d’oxydation du bois
et du char. La ﬁgure 4.19 présente le dégagement de chaleur de ces deux réactions
et la température de la phase solide en fonction de x, à un instant t. On remarque
que jusqu’à 480 K aucune réaction exothermique d’oxydation n’a lieu. Donc, l’aug-
mentation de la température de la phase solide jusqu’à 480 K est due à la diﬀusion
de la chaleur dans le lit de bois en amont de la ZO. Puis l’augmentation de la tem-
pérature jusqu’à 780 K est provoquée par le pic rapide de dégagement de chaleur de
la réaction d’oxydation du bois. Enﬁn, L’augmentation plus lente de la température
jusqu’à sa valeur ﬁnale (1018 K) est provoquée par le pic plus étendu de dégagement
de chaleur de la réaction d’oxydation du char.
L’épaisseur de la zone d’oxydation peut être déterminée en considérant la dis-
tance entre le début de dégagement de chaleur pour la réaction d’oxydation du bois
jusqu’à une valeur qui correspond à 90% du dégagement de chaleur maximal de
la réaction d’oxydation du char. Dans le cas de la ﬁgure 4.19, l’épaisseur de zone
d’oxydation est d’environ 5.4 cm.
En calculant la puissance produite par les réactions d’oxydation -du bois et
du char- par intégration du dégagement de chaleur sur le volume, on obtient une
puissance de 1 718 W . Si on multiplie le débit de consommation de bois (1.46 kg/h)
par son PCI (18.3 MJ/kg), on obtient 7 420 W . Donc, 23% de l’énergie contenue
par le bois est libérée, et apportent l’énergie nécessaire au système.
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Figure 4.19 : Taux de dégagement de chaleur des réactions d’oxydation du bois et du
char et la température de la phase solide en fonction de x, à un instant t.
Les résultats montrent aussi que la part d’énergie apportée par l’oxydation du
bois est d’environ 14% et la part de celle apporté par l’oxydation du char est d’en-
viron 86%.
L’énergie produite par la phase solide est consommée pour apporter l’énergie
nécessaire aux réactions endothermiques de séchage et de pyrolyse, pour préchauﬀer
la paroi du réacteur en contact avec la ZO ; le reste correspondant aux chaleurs
sensibles 3 de l’eau, du bois, du char et de la phase gazeuse. La ﬁgure 4.20 présente
la répartition en pourcentage de l’énergie consommée par chacun des termes par
rapport à l’énergie produite, par intégration de chacun des termes sources sur le
volume et en les rapportant à la puissance des réactions d’oxydation du bois et
du char (1 718 W ). Le reste, qui correspond aux chaleurs sensibles, est obtenu par
diﬀérence. On observe que 2% seulement de l’énergie produite sont consommés par
la réaction de pyrolyse ; celle-ci a donc un impact très faible sur le processus, 5%
par la réaction de séchage ; pas très importante pour ce bois à 10% d’humidité,
28% pour réchauﬀer la paroi du réacteur (qui est initialement à basse température
3. La chaleur sensible, dans notre cas, correspond à la quantité de chaleur nécessaire pour
amener l’eau, le bois, le char et la phase gazeuse à une certaine température sans changement
d’état physique de la matière.
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avant l’arrivée de la ZO) ; cette valeur conﬁrme le fort impact des échanges avec la
paroi observé expérimentalement pour le mode batch, et le reste (chaleurs sensibles)
représente environ 65% de l’énergie produite.
  
 
Séchage 
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Figure 4.20 : Répartition en pourcentage de l’énergie consommée par chacun des termes
par rapport à l’énergie produite par les réactions d’oxydation du bois et du
char en batch.
5.1.4 Étude numérique de l’inﬂuence des paramètres principaux
Une étude numérique a été réalisée pour explorer les eﬀets des paramètres princi-
paux pour le procédé que sont : le débit d’air introduit, la densité du bois et le taux
d’humidité du bois, sur les caractéristiques principales de la pyrolyse oxydante en
lit ﬁxe. Ces caractéristiques sont représentées par la vitesse et l’épaisseur de la zone
d’oxydation, le ﬂux de bois sec converti et le rendement en char (sur base bois sec)
ηc. Le ﬂux de bois sec converti, en kg/(m2s), pour un ﬂux d’air donné est obtenu
en multipliant la vitesse de la ZO par la masse volumique vrac du bois sec. Ce ﬂux
correspond au débit massique de bois balayé par la ZO par unité de surface.
Inﬂuence du débit d’air
Plusieurs études ont montré le rôle prépondérant du débit d’air introduit dans
une conﬁguration contre-courant [6, 8, 82, 84, 112–116]. Pour de faibles débits d’air,
la vitesse de la ZO augmente linéairement avec le débit d’air ; c’est la "zone limitée
par l’oxygène". Pour des débits d’air très élevés, la vitesse de la ZO commence à
diminuer et le processus risque de s’éteindre en raison de la convection qui refroidit
la ZO ; c’est la "zone d’extinction". Entre la zone limitée par l’oxygène et la zone
d’extinction, la vitesse de la ZO augmente mais légèrement jusqu’à atteindre un
maximum, c’est la "zone limitée par la réaction".
Dans notre étude numérique, nous avons fait varier le débit d’air entre 21 et
400 Nl/min. Des essais numériques avec des débits plus élevés que 400 Nl/min ont
été réalisés mais nous avons eu des problèmes de stabilité durant le calcul.
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Figure 4.21 : Évolution de la vitesse de la ZO et de son épaisseur en fonction du débit
d’air. ∗ : Débit d’air pour lequel le modèle est validé.
 
0%
2%
4%
6%
8%
10%
12%
14%
16%
0
0.5
1
1.5
2
2.5
3
0 100 200 300 400
R
e
n
d
e
m
e
n
t 
e
n
 c
h
a
r 
(η c
) 
V
ite
ss
e
 d
e
 la
 Z
O
 (
c
m
/m
in
) 
Débit d'air (Nl/min) 
Figure 4.22 : Évolution du ﬂux de bois sec et du rendement en char ηc en fonction du
débit d’air.
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Des essais avec des débits plus faibles que 21 Nl/min ont été également réalisés
sans réussir à obtenir une ZO ; l’apport énergétique est trop faible. La ﬁgure 4.21
présente l’évolution de la vitesse de la ZO et de son épaisseur en fonction du débit
d’air. On remarque que jusqu’à environ 100 Nl/min la vitesse de la ZO est quasi
proportionnelle au débit d’air ; cette zone correspond à celle limitée par l’oxygène.
À partir de 100 Nl/min la tendance de la courbe varie et la vitesse augmente moins
rapidement en fonction du débit d’air ; c’est la zone limitée par la réaction.
En ce qui concerne l’épaisseur de la ZO, Porteiro et al. [84] ont observé que
l’épaisseur de la ZO diminue en augmentant le débit d’air dans la zone limitée
par l’oxygène, puis cette épaisseur demeure constante dans la zone limitée par la
réaction. Les mêmes types de résultats ont été obtenus par Rönnbäck et al. [169].
Notre modèle (ﬁgure 4.21) montre que l’épaisseur de la ZO diminue dans la première
zone, limitée par l’oxygène. L’épaisseur de la ZO est de 5.7 cm pour un débit de
24Nl/min, elle diminue avec l’augmentation du débit d’air jusqu’à atteindre environ
3.9 cm pour 100 Nl/min. Dans la deuxième zone limitée par la réaction, l’épaisseur
de la ZO reste presque constante, à environ 3.5 cm. Ces résultats de modélisation
sont, qualitativement, en bon accord avec ceux des essais expérimentaux réalisés par
Porteiro [84].
La ﬁgure 4.22 présente l’évolution du rendement en char ηc et de la vitesse de
la ZO en fonction du débit d’air. On remarque que ηc reste constant, à environ
14.3%, dans la zone limitée par l’oxygène. Autrement dit, le rendement en char est
indépendant du débit d’air dans cette zone. À partie de 100Nl/min, en augmentant
le débit d’air, ηc diminue. La diminution de la production de char dans cette zone
traduit une augmentation de sa consommation par la réaction d’oxydation.
Inﬂuence de la masse volumique du bois
Dans notre étude numérique, nous avons fait varier la masse volumique vrac du
bois humide entre 110 et 660 kg/m3. Le diamètre équivalent des particules dans le
modèle ne varie pas avec la masse volumique et reste égal à 3 mm. Les évolutions
de la vitesse de la zone d’oxydation et de son épaisseur en fonction de la masse
volumique vrac de bois sont présentées dans la ﬁgure 4.23. Le modèle montre que la
vitesse de la zone d’oxydation diminue avec l’augmentation de la masse volumique ;
elle subit une décroissance d’allure exponentielle. La même tendance de variation de
la vitesse de la ZO en fonction de la masse volumique a été observée par plusieurs
auteurs dans la littérature [8, 82].
Une tendance de décroissance exponentielle comparable est calculée pour l’épais-
seur de la ZO en fonction de la densité. L’augmentation de la masse volumique vrac
suscite une augmentation de la capacité caloriﬁque du lit, ce qui explique la dimi-
nution de l’épaisseur de la ZO [84].
La ﬁgure 4.24 présente l’évolution du ﬂux de bois sec et du rendement en char
ηc en fonction de la masse volumique vrac du bois. Le modèle montre que le ﬂux de
bois, ainsi que le rendement en char ηc, augmentent quand on augmente la masse
volumique vrac du bois.
En revanche, dans la littérature, en augmentant la masse volumique dans la
gamme de 100 à 800 kg/m3, un ﬂux de combustible presque constant est obtenu [86]
ou une légère diminution de ce ﬂux est observée [82].
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Figure 4.23 : Évolution de la vitesse de la ZO et de son épaisseur en fonction de la masse
volumique vrac de bois. ∗ : Masse volumique du lit pour laquelle le modèle
est validé.
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Figure 4.24 : Évolution du ﬂux de bois sec et du rendement en char ηc en fonction de la
masse volumique vrac de bois.
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À noter que, dans la littérature, les diﬀérentes masses volumiques sont obte-
nues par l’utilisation de combustibles diﬀérents : les caractéristiques physiques et
chimiques des combustibles -comme le PCI et la taille des particules- varient donc
également. À titre d’exemple, Yang et al. [86] ont utilisé la paille pour la faible
masse volumique (20 kg/m3) et les granulés de bois pour la masse volumique la éle-
vée (700 kg/m3). Ceci peut expliquer la diﬀérence entre les résultats expérimentaux
de la littérature et ceux obtenus par notre modèle.
Inﬂuence de l’humidité initiale du bois
Le rôle de l’humidité initiale de la biomasse sur le processus de combustion en lit
ﬁxe a fait l’objet de plusieurs études [86, 170–172]. Elles ont montré que l’humidité
a un eﬀet signiﬁcatif sur le processus, notamment sur la vitesse du front de réac-
tion et sur le ﬂux de combustible consommé. L’augmentation de l’humidité aﬀaiblit
l’ensemble du processus en augmentant le temps et la quantité d’énergie nécessaires
pour le séchage [8].
Dans notre étude, nous avons fait varier le taux d’humidité initial du bois entre
0 et 20%. Des essais numériques avec des taux d’humidité supérieurs à 20% ont été
réalisés sans aboutir à l’obtention d’une ZO qui se propage dans le lit : le modèle
montre que le processus s’éteint. Pour un débit d’air de 34Nl/min, l’énergie produite
n’est donc pas suﬃsante pour surmonter la consommation d’énergie liée au séchage
quand le taux d’humidité est supérieur à 20%. La ﬁgure 4.25 présente l’évolution de
la vitesse de la ZO et de son épaisseur en fonction du taux d’humidité. On remarque
que la vitesse de la ZO est inversement proportionnelle à l’humidité. Son épaisseur
reste presque indépendante de l’humidité.
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Figure 4.25 : Évolution de la vitesse de la ZO et de son épaisseur en fonction du taux
d’humidité. ∗ : Taux d’humidité de bois pour lequel le modèle est validé
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Figure 4.26 : Évolution du ﬂux de bois sec et du rendement en char ηc en fonction du
taux d’humidité.
Selon Yang et al. [170], le ﬂux de bois consommé est environ quatre fois plus
élevé pour un combustible sec comparé à un bois dont l’humidité est de 40− 50%.
Plusieurs études [87, 172] ont montré que la consommation du char augmente avec
l’augmentation de l’humidité. La ﬁgure 4.26 montre l’évolution du ﬂux de bois sec
et du rendement ηc en fonction du taux d’humidité. Les résultats montrent que les
deux valeurs diminuent quand on augmente l’humidité.
Le ﬂux de bois sec est diminué de moitié et ηc est divisé par 4 pour une teneur
en humidité de 20% par rapport au bois sec. Ces résultats de modélisation sont en
bon accord avec ceux obtenus dans la littérature.
5.2 En mode Continu
La simulation du mode continu est obtenue par un calcul en régime instationaire,
comme en batch. Seules les pertes aux parois sont prises en compte diﬀéremment des
pertes en mode batch. Elles sont à présent décrites en imposant les températures
de paroi présentées précédemment (ﬁgure 4.5, page 111). Les conditions initiales
correspondent à l’instant où la ZO est au niveau 30 cm du calcul en mode batch.
5.2.1 Comparaison modèle/expérience
Dans la conﬁguration ’en continu’, les résultats expérimentaux disponibles sont
le débit de bois converti et le bilan de matière.
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Figure 4.27 : Comparaison modèle/expérience du débit de plaquettes forestières en fonc-
tion du débit d’air pour le mode de fonctionnement continu.
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Figure 4.28 : Comparaison modèle/expérience du débit de granulés en fonction du débit
d’air pour le mode de fonctionnement continu.
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Des essais expérimentaux ont été réalisés avec des débits d’air de 21, 34 et
45 Nl/min, pour les deux types de bois testés : les plaquettes forestières et les gra-
nulés. Les ﬁgures 4.27 et 4.28 montrent la comparaison modèle/expérience du débit
de bois consommé en fonction du débit d’air, respectivement pour les plaquettes
forestières et les granulés. D’une manière générale, le modèle en mode continu est
en bon accord avec les résultats expérimentaux pour les deux types de bois, mais la
pente des courbes est diﬀérente. L’erreur maximale par rapport à l’expérimentation
de 15% ; il est minimal pour 34 Nl/min, et il est plus important pour les débits de
45 et 21 Nl/min. Cela peut être expliqué par le fait que les paramètres du modèle
ont été déﬁnis et calés pour obtenir les résultats expérimentaux de l’essai en batch
avec un débit de 34 Nl/min.
La ﬁgure 4.29 présente le bilan massique -en pourcentage par rapport au bois sec-
obtenu par la modélisation en continu avec un débit d’air de 34 Nl/min. Ce bilan
peut être comparé à celui déterminé expérimentalement dans le chapitre 3 et pré-
senté dans la ﬁgure 4.30. On remarque que les pourcentages des entrants sont presque
identiques entre le modèle (119%) et l’essai expérimental (117.27%). Autrement dit,
le ratio air/bois simulé correspond très bien à celui obtenu expérimentalement pour
le débit d’air de 34 Nl/min. En ce qui concerne les sortants, on remarque que les
pourcentages de char simulés sont surestimés d’environ 50% par rapport aux pour-
centages expérimentaux. Le pourcentage des goudrons est également surestimé, et
celui de l’eau de pyrolyse simulé est sous-estimé par rapport aux résultats expé-
rimentaux. Ces diﬀérences pour le mode de fonctionnement continu peuvent être
expliquées par le fait que certains paramètres du modèle ont été déterminés pour
le mode de fonctionnement batch ou encore par le fait de ne pas être précis sur la
description des échanges thermiques aux parois dans le modèle.
5.2.2 Comparaison batch/continu
Dans ce paragraphe les résultats du modèle pour les deux modes de fonctionne-
ment ’batch’ et ’continu’ sont comparés.
Pour le même débit d’air, le débit de bois consommé en mode continu est d’envi-
ron le double de celui en batch. À titre d’exemple, pour un débit d’air de 34 Nl/min,
le débit de bois consommé est de 3.2 kg/h en continu contre 1.46 kg/h en batch.
Le bilan massique de la ﬁgure 4.29 en continu peut être comparé à celui en batch
présenté dans la ﬁgure 4.18. On remarque que le ratio O2/bois est de 0.19 en continu
contre 0.4 en batch. Donc, en continu, la pyrolyse oxydante a besoin d’environ la
moitié du débit d’air nécessaire pour convertir la même quantité de bois en batch.
En ce qui concerne les produits, les diﬀérences les plus importantes entre les deux
modes de fonctionnement sont dans les quantités de gaz permanents et de char pro-
duites. En batch, la quantité de char oxydée est beaucoup plus importante qu’en
continu, ce qui diminue le pourcentage en char produit, et augmente le pourcentage
en gaz permanents.
Contrairement au mode de fonctionnement batch, où une grande partie de l’éner-
gie produite est utilisée pour chauﬀer le réacteur au fur et à mesure que la ZO avance,
en mode continu l’acier est constamment chaud autour de la ZO et les pertes aux
parois de la zone chaude sont moindres.
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Figure 4.29 : Bilan de masse en pourcentage par rapport au débit de bois sec pour la
modélisation du mode de fonctionnement en continu avec un débit d’air
de 34 Nl/min.
Figure 4.30 : Bilan de masse en pourcentage par rapport au débit de bois sec pour l’essai
expérimental en mode de fonctionnement continu avec un débit d’air de
34 Nl/min.
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En calculant la puissance produite par les réactions d’oxydation du bois et du
char -par intégration de dégagement de chaleur sur le volume- on obtient une puis-
sance produite en continu de 1 770 W . Une puissance produite comparable a été
obtenue en batch :1 718 W . Si on multiplie le débit de bois converti en continu
(3.2 kg/h) par son PCI (18.3 MJ/kg), on obtient 16 267 W . Donc, en continu 11%
de l’énergie contenue par le bois apportent l’énergie nécessaire au système, contre
23% calculés en batch.
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Figure 4.31 : Répartition en pourcentage de l’énergie apportée par chacun des termes par
rapport à l’énergie total produite en continu.
La ﬁgure 4.31 présente la répartition de l’énergie produite par chacune des deux
réactions d’oxydation du bois et du char en continu. On remarque que la partie la
plus importante reste pour l’oxydation du char (72%) mais elle est moins impor-
tante que celle du mode de fonctionnement batch (86%), car la quantité de char
consommée, en pourcentage, est moins élevée en continu. L’augmentation de la part
de l’oxydation du bois à 28% en continu contre 14% en batch indique que cette
réaction est plus importante en continu qu’en batch.
La ﬁgure 4.32 présente la répartition en pourcentage de l’énergie consommée par
chacun des termes par rapport à l’énergie totale produite. Les parts de l’énergie
consommées par les réactions de pyrolyse et de séchage en continu -respectivement
3% et 12%- sont plus élevées qu’en batch. La diﬀérence essentielle entre les deux
modes de fonctionnement est la part de l’énergie perdue à la paroi. Cette énergie
représente dans le modèle en continu seulement 3%, contre 28% en batch. Donc, la
part des chaleurs sensibles (complément à 100%) est plus élevée en continu (82%)
qu’en batch (65%). Rappelons à ce stade que les pertes aux parois sont calculées
dans le modèle avec une approche très simpliﬁée ; une forte incertitude pèse sur leurs
valeurs.
La diﬀérence principale entre les deux modes de fonctionnement est la tempé-
rature de la paroi. La ﬁgure 4.33 montre les puissances entrant et sortant sur un
volume de contrôle que constitue la paroi en acier le long du réacteur pendant un
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essai en continu. Si on considère que la puissance entrant à la paroi de la partie du
lit chaud représente 100%, on déduit que 84% de cette puissance sont restitués pour
chauﬀer la partie du lit froid et 16% de cette puissance sont perdus vers l’extérieur.
En batch, en régime transitoire, presque toute l’énergie reçue par la paroi du lit
chaud est perdue vers l’extérieur.
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Figure 4.32 : Répartition en pourcentage de l’énergie consommée par chacun des termes
par rapport à l’énergie total produite en continu.
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Figure 4.33 : Représentation schématique des échanges thermiques entre le lit et la pa-
roi du réacteur en régime permanent pour le mode de fonctionnement en
continu.
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6 Conclusion
Nous avons présenté dans ce chapitre la mise en œuvre d’un modèle 1D instation-
naire pour la description de la pyrolyse oxydante du bois à l’échelle du lit ﬁxe. Les
modélisations des deux modes de fonctionnement expérimentaux ’batch’ et ’conti-
nu’ ont été réalisées. D’une manière générale, les résultats de simulation sont en bon
accord avec les résultats expérimentaux pour les deux modes de fonctionnement.
Pour les modélisations des deux modes de fonctionnement, la seule diﬀérence
entre les deux modèles est la manière dont les pertes aux parois ont été décrites, au
travers d’une température de paroi imposée. La température de la paroi reste donc
un paramètre d’entrée dans notre modèle 1D. En batch, ces échanges sont considérés
uniquement sur l’épaisseur de la ZO et se déplacent avec celle-ci le long du réacteur.
En mode continu les échanges aux parois sont introduits le long du réacteur.
En batch, les paramètres les plus inﬂuents ont été identiﬁés, et ont pu être dé-
terminés par calage manuel sur les résultats expérimentaux de l’essai en batch : la
vitesse de la ZO, les évolutions des températures et de la composition des gaz perma-
nents en fonction du temps. Après la détermination des paramètres, la comparaison
modèle/expérience des courbes de température en fonction du temps montre que la
température ﬁnale est surestimée d’environ 60 K par le modèle.
Le modèle est utilisé ensuite pour comprendre et caractériser le processus de
pyrolyse oxydante en lit ﬁxe. Les résultats de simulation montrent que 40% du
bois consommé subissent une réaction de pyrolyse, et 60% subissent une réaction
d’oxydation : ces deux réactions sont compétitives. La réaction d’oxydation du char
est découplée des deux premières réactions. Environ 33% du bois consommé sont
convertis en char, dont 57% sont ensuite oxydés.
La phase gazeuse est constituée essentiellement de CO et de CO2. La majorité des
goudrons formés (90%) est convertie dans une zone de 30 cm en aval de l’endroit où
ils sont produits, équivalent à un temps de séjour d’environ 3 s sous une température
de 900− 950 K.
L’épaisseur de la ZO a été estimée à 5.4 cm. Environ 23% de la puissance contenue
par le bois converti sont utilisés pour apporter l’énergie nécessaire au système : 14%
sont apportés par l’oxydation du bois et 86% par l’oxydation du char. La part de
l’énergie échangée de la ZO vers la paroi est importante et vaut environ 28% de
l’énergie totale produite.
Enﬁn, le modèle a été utilisé pour réaliser une étude numérique de l’inﬂuence du
débit d’air, de la masse volumique du bois et de l’humidité initiale du bois sur la
vitesse et l’épaisseur de la ZO, le ﬂux de bois sec converti et le rendement en char.
Pour un faible débit d’air, les résultats montrent que la vitesse de la ZO est quasi
proportionnelle au débit d’air (zone 1). À partir d’un certain débit d’air, la vitesse
de la ZO augmente moins rapidement (zone 2). Dans la première zone, l’épaisseur
de la ZO diminue avec le débit d’air et dans la seconde zone cette épaisseur reste
constante. En ce qui concerne le rendement en char, dans la première zone, il reste
constant et dans la seconde zone, il diminue en fonction du débit d’air.
Des tendances de décroissance exponentielle sont calculées pour la vitesse et
l’épaisseur de la ZO en fonction de la masse volumique vrac du bois. Le ﬂux de bois
converti et le rendement en char augmentent quand on augmente la masse volumique
6. CONCLUSION 137
CHAPITRE 4. MODÉLISATION DE LA PYROLYSE OXYDANTE DU BOIS À
L’ÉCHELLE DU LIT FIXE
vrac du bois.
Les résultats de simulation montrent que la vitesse de la ZO est inversement
proportionnelle à l’humidité. Son épaisseur est presque indépendante de l’humidité
initiale du bois. Le ﬂux de bois converti et le rendement en char diminuent quand
on augmente l’humidité.
En fonctionnement continu, la comparaison des deux bilans massiques, expéri-
mental et simulé pour un même débit d’air, montre que les quantités de char et de
goudrons sont surestimées par le modèle. Une description améliorée de certains pa-
ramètres du modèle et des échanges thermiques avec la paroi du réacteur pourraient
permettre d’améliorer les résultats du modèle.
Les résultats de simulation montrent que -pour un même débit d’air- la consom-
mation de bois est doublée en fonctionnement continu par rapport au fonctionnement
batch ; ceci peut être attribué aux pertes aux parois.
En fonctionnement continu, il n’y a qu’une faible puissance perdue vers l’ex-
térieur. Tandis qu’en batch toute la puissance reçue par la paroi du lit chaud est
perdue vers l’extérieur.
En fonctionnement batch, la quantité de char oxydée est beaucoup plus impor-
tante. La production de char est par conséquent plus faible et celle des gaz plus
importante dans cette conﬁguration.
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L
es travaux présentés dans cette étude visaient une meilleure description de
la pyrolyse oxydante du bois en lit ﬁxe. Les objectifs initiaux de la thèse
ont été divisés en deux groupes selon les problématiques liées aux enjeux
industriels et aux enjeux scientiﬁques. Un réacteur à lit ﬁxe descendant et un modèle
numérique 1D instationnaire ont été les outils principaux mis au point et utilisés.
Le réacteur CFiB (Continuous Fixed Bed Reactor) utilisé est de 200 mm de
diamètre et 1600 mm de hauteur. Il peut être exploité soit en mode continu, soit
en mode batch, selon que l’alimentation en bois se fait en continu ou non. Il est
possible d’obtenir des débits de plaquettes forestières jusqu’à environ 10 kg/h en
mode continu.
Un système de mesure en continu du niveau du lit à l’intérieur du réacteur a
été installé. Ce système nous a permis un meilleur contrôle de la hauteur du lit.
La mesure de cette hauteur en fonction du temps dans des essais batch pourrait
être utilisée dans de futurs travaux pour étudier le phénomène de tassement du lit
pendant la pyrolyse ou la gazéiﬁcation.
Des thermocouples ont été installés le long de la paroi du tube réacteur aﬁn
d’étudier les pertes thermiques aux parois dans les deux modes de fonctionnement.
Le modèle numérique instationnaire 1D a été développé ex nihilo en utilisant
l’approche Euler/Euler, pour modéliser le lit ﬁxe. Ce modèle ne prend pas en compte
l’hypothèse de l’équilibre thermique : deux températures -de la phase solide et de la
phase gazeuse- ont été considérées. Le phénomène de tassement du lit n’est pas pris
en compte et les échanges thermiques entre le lit et la paroi ont été décrits par une
approche simpliﬁée. Les cinétiques des réactions de pyrolyse du bois, d’oxydation
du bois et celle du char ont été validées par des essais expérimentaux à l’échelle de
la particule, par analyse thermogravimétrique.
Les travaux amènent des réponses quantitatives à la plupart des questions ap-
plicatives posées initialement.
Deux types de bois ont été testés : les plaquettes forestières et les granulés. Ces
deux combustible présentent une diﬀérence remarquable dans leur masse volumique
vrac : le lit de granulés est environ trois fois plus dense que le lit de plaquettes
forestières. Les résultats expérimentaux montrent que le ﬂux de bois converti et
le rendement en char augmentent tous les deux légèrement quand on augmente la
masse volumique vrac du bois. Ces résultats ont été conﬁrmés par le modèle.
L’inﬂuence du débit d’air injecté par le haut du réacteur a été étudié expérimen-
talement pour les deux types de bois dans la plage : 21-45 Nl/min. Les résultats
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montrent que le débit de bois converti est proportionnel au débit d’air introduit :
1 kg de bois consomme environ 0.67 kg d’air. En outre, les rendements en char,
en gaz permanents, en eau, et en goudrons sont indépendants du débit d’air in-
jecté. Le modèle nous a permis d’étudier l’inﬂuence du débit d’air, mais sur une
plage plus importante. Pour un faible débit d’air, les résultats montrent que le ﬂux
de bois converti est quasi proportionnel au débit d’air et le rendement en char est
constant, comme cela a été observé expérimentalement. À partir d’un débit d’air de
100 Nl/min, le ﬂux de bois consommé augmente moins rapidement en fonction du
débit d’air ; en outre le rendement en char diminue.
Le taux d’humidité initial de bois était l’un des paramètres importants à étudier.
Des essais expérimentaux avec du bois sec (0% d’humidité) ont été réalisés mais
sans réussir à stabiliser le réacteur. Par contre le modèle numérique nous a permis
de tester ce paramètre entre 0 et 20% d’humidité initiale du bois. Au-delà de cette
valeur, le modèle nous indique que le réacteur s’éteint. Les rélultats montrent que
le ﬂux de bois converti et le rendement en char diminuent fortement quand on
augmente l’humidité initiale du bois.
Dans cette étude nous avons aussi essayé de répondre à des enjeux scientiﬁques.
Les résultats expérimentaux nous ont permis de mesurer les températures le long
du lit et le long de la paroi du tube réacteur, la vitesse de la zone d’oxydation qui
se propage dans le lit, et les débits des produits solides et gazeux, à la fois entrants
et sortants.
Lorsque le fonctionnement devient autonome, les niveaux bas des températures
(< 700oC) mesurées expérimentalement nous ont permis d’exclure les réactions
d’oxydation en phase gazeuse et les réactions de gazéiﬁcation du char par H2O
ou CO2. Le modèle numérique montre que la source d’énergie est essentiellement
la réaction d’oxydation du char (environ 80%) ; le reste est amenée par la réaction
d’oxydation du bois (environ 20%).
Expérimentalement, une seule température au sein du lit est mesurée : la diﬀé-
renciation entre celle du solide et du gaz n’est pas possible. Le modèle par contre
prédit un fort déséquilibre thermique entre les deux phases : la température de la
phase gazeuse est souvent inférieure de plusieurs dizaines de degrés à celle de la
phase solide.
La vitesse de la zone d’oxydation calculée par le modèle est comparable à celle
mesurée expérimentalement. En ce qui concerne l’épaisseur de cette zone, les résul-
tats expérimentaux montrent qu’elle est inférieure à 10 cm. Le modèle prédit lui,
une épaisseur d’environ 5 cm. La réaction essentielle qui a lieu sur l’épaisseur de
cette zone est l’oxydation du char. L’oxydation du bois ne s’étend que sur une zone
d’épaisseur inférieure au centimètre.
La répartition des produits en sortie -char, gaz, eau et goudrons- a pu être établie
expérimentalement et retrouvée par le modèle. La technique GC-MS nous a permis
d’identiﬁer la composition chimique de 40% en masse des goudrons produits. Cette
quantité était suﬃsante pour détecter la présence des goudrons secondaires, témoi-
gnant du rôle important des réactions de craquage thermique des goudrons primaires
dans le lit de char, en aval de la ZO. Le modèle numérique décrit correctement ce
phénomène.
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Cette étude montre que l’échange thermique entre le lit et la paroi du réacteur
joue un rôle très important pour ce type de réacteur de pyrolyse oxydante. Une
perspective importante de ce travail serait de quantiﬁer expérimentalement les pertes
aux parois ; cela nous permettrait de valider les pertes thermiques modélisées. Des
thermocouples le long de la paroi externe de l’isolant devraient être installés. Un
travail supplémentaire consisterait également à améliorer la prise en compte des
pertes aux parois dans notre modèle 1D, voire par le passage à un modèle 2D.
D’autres perspectives intéressantes de ce travail peuvent être citées ici, comme
l’utilisation de l’oxygène pur au lieu de l’air à l’entrée du réacteur. Ceci permettrait
d’améliorer les performances du processus et de produire un gaz à la sortie du
gazéiﬁeur beaucoup plus riche d’un point de vue énergétique, car non dilué dans
l’azote.
Et Enﬁn, l’étude de l’inﬂuence de l’humidité initiale du bois et de la taille des
particules constitue une perspective essentielle au regard des attentes industrielles.
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Résumé 
 
Les procédés de gazéification de bois à lits fixes étagés 
sont adaptés à la production d'électricité de petites 
puissances. Dans ces procédés, la pyrolyse est opérée 
dans un réacteur continu à lit fixe descendant. La 
particularité de ce type de réacteur est son 
fonctionnement autothermique. L'énergie nécessaire au 
chauffage, au séchage et à la pyrolyse est apportée par 
la combustion partielle du bois: on parle de “pyrolyse 
oxydante”. L'injection d'air par le haut du réacteur 
provoque la propagation d'une zone d'oxydation dans le 
milieu poreux à contre-courant des écoulements des 
solides et des gaz. 
Les travaux présentés dans ce manuscrit visent une 
meilleure description de cette étape du procédé. Le 
problème posé est de type multi-échelles. Ainsi, nous 
avons préalablement mené une étude à l'échelle de la 
particule isolée avant de s'intéresser au comportement 
global du lit fixe.   
A l'échelle de la particule, nous avons quantifié l'effet de 
l'oxygène et de la taille des particules sur la cinétique de 
la pyrolyse oxydante. Cette étude nous a guidés pour la 
mise en place d'un modèle cinétique de cette 
transformation. 
A l'échelle du lit fixe, la propagation de la zone 
d'oxydation a été caractérisée par des approches 
expérimentale et numérique, offrant ainsi une meilleure 
connaissance de cette étape du procédé étagé. 
 
 
 
Mots clés :  
Gazéification étagée, pyrolyse oxydante, multi-échelle, 
solides divisés, analyse thermogravimétrique, lit fixe, 
biomasse, modélisation multi-physique, milieu continu, 
modèle cinétique.  
 
 
Abstract 
 
Wood Multi-staged gasification in a fixed bed reactor is 
suitable for small-scale electricity generation. In these 
processes, the pyrolysis is performed in a continuous 
downward fixed bed reactor. The main feature of this 
reactor is the autothermal operation. Energy for heating, 
drying and pyrolysis is supplied by partial combustion of 
wood, known as “oxidative pyrolysis”. The air introduced 
from the top of the reactor induces a combustion front 
that propagates countercurrent with the solids and 
gazes flows.  
The work presented in this document aimed to achieve 
a better description of this process. A multi-scale 
approach was considered. Therefore, we have firstly 
studied the behavior of an isolated particle before 
focusing on the overall fixed bed. 
At the particle scale, we have quantified the effect of 
oxygen and of particle size on the oxidative pyrolysis 
kinetics. This led us to the setup of a kinetic model for 
this transformation. 
At the fixed bed scale, the propagation of the 
combustion front was studied considering the 
experimental and numerical approaches, which provides 
a better understanding of this step of the wood staged 
gasifiers. 
 
 
 
 
 
 
Key Words:  
Multi-stage gasification, oxidative pyrolysis, multi-scale, 
particulate solids, thermo-gravimetric analysis, fixed 
bed, biomass, multi-physics modelling, continuous 
medium, kinetic model. 
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